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1. Einleitung und Aufgabenstellung 
 
Die Produktion der meisten Industriechemikalien, vor allem der Bulkchemikalien, die 
in großen Mengen hergestellt werden, beruht weitgehend auf fossilen Rohstoffen wie 
Erdöl, Erdgas und Kohle. Gleichzeitig mit der Nutzbarmachung der fossilen Rohstoffe 
entwickelte sich das Konzept der Katalyse als Untergruppe der physikalischen 
Chemie, welches dazu führte, dass diese Rohstoffe effektiver in andere wertvolle 
Verbindungen und Intermediate umgewandelt werden konnten [1]. Seit den Anfängen 
der Katalyse in Industrieprozessen wie z. B. der Ammoniaksynthese 1910, welche 
durch Mittasch entscheidend vorangetrieben wurde, weisen etwa 90 % aller 
Industrieprozesse mindestens einen katalysierten Reaktionsschritt auf und es wird 
weiterhin versucht bei bereits existierenden oder neuen Verfahren die Anzahl 
katalysierter Prozessstufen zu erhöhen [2-3]. In neun von zehn Fällen sind neue 
Reaktionen, für die ein industrieller Prozess neu entwickelt wird, katalytisch [4-5]. Die 
bereits katalysierten Prozessschritte verwenden dabei zu 80 % heterogene und zu 
10 % homogene Katalysatoren. 
Die Menge der fossilen Rohstoffe nimmt mit zunehmendem Abbau immer weiter ab, 
während aufgrund des Bevölkerungswachstums der Bedarf immer weiter ansteigt. 
Daher ist es notwendig über alternative Ausgangsmaterialien nachzudenken [6]. Eine 
dieser Ausgangsverbindungen mit großem Potential ist CO2. CO2 ist ein Treibhaus-
gas, welches in letzter Zeit stark in Verruf geraten ist und neben anderen 
Verbindungen für den Klimawandel verantwortlich gemacht wird [7-8]. Aufgrund seines 
schlechten Rufes und der großen Mengen, in denen es in der Industrie anfällt ist es 
ein billiges Ausgangsmaterial, welches mehr oder weniger überall verfügbar und für 
den Menschen in erster Linie völlig ungiftig ist - ideale Vorrausetzungen also, um für 
den Aufbau von organischen Molekülen eingesetzt zu werden. Ein Grund aus dem  
dies nicht in hohem Maße passiert ist, dass CO2 ein sehr stabiles Molekül und 
dementsprechend äußerst reaktionsträge ist. Es werden also zumeist sehr drastische 
Reaktionsbedingungen benötigt, um das CO2 zur Reaktion zu bringen, was häufig 
die Bildung sehr vieler verschiedener Nebenprodukte zur Folge hat und die 
Reaktionsführung somit weder ökonomisch, noch ökologisch sinnvoll erscheinen 
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lässt. Um trotzdem zu nutzbaren Resultaten zu kommen, muss die nötige 
Aktivierungsenergie des CO2 demnach deutlich gesenkt werden. 
Im Rahmen des H2ECO2 Projektes [9], welches vom Land NRW und der 
europäischen Union gefördert wird, sollen nun verschiedene wertvolle Chemikalien 
durch den Einsatz von CO2 als Ausgangsmaterial synthetisiert werden. Dazu werden 
zunächst theoretische Möglichkeiten erörtert und anschließend die viel-
versprechendsten Wege praktisch untersucht. Die Katalyse spielt dabei eine 
herausragende Rolle, da die Kinetik und die Selektivität einer gegebenen Reaktion 
stark von einem geeigneten Katalysator profitieren würden. Das thermodynamische 
Gleichgewicht wird dabei natürlich nicht beeinflusst und muss schon im Voraus 
berücksichtigt werden, da das stabile CO2 nur mit sehr reaktiven Partnern in hohem 
Ausmaß reagiert. Als Teilbereich dieses Projektes wird in dieser Arbeit die 
heterogenkatalysierte Umesterung von Propylencarbonat (PC) mit Methanol zu 
Dimethylcarbonat (DMC) thematisiert. DMC ist ein organisches Lösungsmittel, 
welches für eine Vielzahl an Anwendungen eingesetzt werden kann. Theoretisch ist 
eine Direktsynthese aus Methanol und CO2 natürlich denkbar und wäre ideal. In der 
Praxis zeigt sich jedoch, dass das thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion 
unter typischen Reaktionsbedingungen bei Werten im unteren einstelligen 
Prozentbereich liegt [10]. Dieses Gleichgewicht kann durch die Wahl eines 
Katalysators nicht beeinflusst werden; daher wird diese Route nicht berücksichtigt. 
Stattdessen wird das DMC durch eine Umesterungsreaktion aus Propylencarbonat 
(PC) hergestellt. Da PC aus dem sehr reaktiven Propylenoxid und CO2 hergestellt 
werden kann [11], ist es ebenfalls möglich DMC innerhalb von zwei Schritten aus CO2 
zu erhalten. Dies resultiert in einem Verbrauch des Treibhausgases CO2, was die 
CO2-Bilanz des auf diese Weise hergestellten DMC, wenn auch nur in kleinen 
Mengen, verringert. Die Synthese des DMC wurde in den letzten Jahrzehnten auf 
verschiedene Weise durchgeführt und der Mechanismus der homogenkatalysierten 
Umesterungsreaktion ist bereits gut verstanden und kann sowohl basisch als auch 
sauer katalysiert werden [12]. Auch in der heterogenen Katalyse können saure und 
basische Zentren diese Umsetzung katalysieren, wobei die basischen Zentren 
üblicherweise für diese Reaktion eine höhere Aktivität und Reaktionsgeschwindigkeit 
besitzen. 
2. Allgemeiner Teil 
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2. Allgemeiner Teil 
2.1 Dimethylcarbonat 
Bei DMC handelt es sich um eine chemische Verbindung mit einem sehr großen 
Verwendungspotential. Aufgrund seiner hervorragenden Lösungsmitteleigenschaften 
kann es bei der Produktion von Farben, Klebern sowie in der Textilindustrie 
Essigsäureester und andere polare, nichtprotische Lösungsmittel wie beispielsweise 
Dimethylformamid und N-Methylpyrrolidin-2-on ersetzen [13]. Neben ihrer Toxizität 
muss im Rahmen der Aufarbeitung von Dimethylformamid und N-Methylpyrrolidin-2-
on viel Wasser eingesetzt werden und es kann zur Bildung von NOx kommen. Um die 
Prozesse entsprechend den Grundsätzen der Green Chemistry umweltfreundlicher 
und nachhaltiger zu gestalten, werden Lösungsmittel gesucht, welche einen 
möglichst niedrigen Dampfdruck aufweisen sowie ungiftig und vollständig biologisch 
abbaubar sind [13-19]. Demzufolge wird neben den erforderlichen Eigenschaften von 
Lösungsmitteln wie Stabilität gegen Luft, Feuchtigkeit, Licht sowie gegen Säuren und 
Basen und eine leichte Abtrennung bzw. Aufreinigung mithilfe der 
Standardmethoden, ein (öko)-toxikologischer Datenabgleich der Lösungsmittel immer 
wichtiger. Leider ist nicht immer für jedes Lösungsmittel der komplette Datensatz 
verfügbar. Tabelle 1 gibt einen Überblick über die existierenden toxikologischen 
Daten von DMC im Vergleich mit anderen Lösungsmitteln [20]. 
 
Tabelle 1: Toxikologische Daten verschiedener Lösungsmittel im Vergleich mit      
DMC [20] 
 
DMC DCM THF MeOH DMF DMSO Toluol 
biologische Abbaubarkeit / d-1 88% 5-26% 39% 76% 90% 3,10% k.A. 
LD50 (oral, Ratte)/ mg/kg 9000 1600 1650 5628 2800 14500 636 
LD50 (dermal, 
Kaninchen)/mg/kg >5000 k.A. k.A. k.A. 1500 40000 12124 
LC50 (inhalation, Ratte)/ mg/L >140 (4 h) 
88  
(0.5 h) 
53,9  
(4 h) 
64000 
ppm (4h) 
9-15 
(4 h) k.A. 
49  
(4 h) 
mutagene Wirkung nein ja nein nein nein nein nein 
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Alle diese Ansprüche erfüllen organische Carbonate, zu denen DMC gehört. Hinzu 
kommt, dass organische Carbonate mittlerweile in großen Maßstäben zu günstigen 
Preisen hergestellt werden können. Im Jahr 2007 wurden weltweit 1000 kt 
organische Carbonate produziert [20]. Trotz seiner Vorteile und seines Potentials 
toxische und leicht-entflammbare Verbindungen (volatile organic compounds, VOC) 
zu ersetzen, wurde DMC in der Vergangenheit hauptsächlich als Extraktionsmittel 
oder als Lösungsmittel in der Elektrochemie verwendet. So wird es z. B. in 
Lithiumakkus als nicht-wässriges Elektrolytlösungsmittel eingesetzt [21-23].  
Da es das geringste Ozonbildungspotential aller sauerstoffhaltigen, leichtflüchtigen 
organischen Verbindungen aufweist, wird der Einsatz von DMC als Oktanbooster 
angestrebt. Das Ozonbildungspotential beschreibt dabei die Neigung der jeweiligen 
Verbindung bei der Verbrennung in Gegenwart von Stickoxiden Ozon zu bilden. 
Weitere Vorteile für den Einsatz als Oktanbooster sind das hohe Sauerstoff-
Kohlenstoff Verhältnis mit 53 wt% Sauerstoff und die gute Mischbarkeit des DMC mit 
Benzin [23-24].  
 
Ein weiteres wichtiges Anwendungsgebiet von DMC in der chemischen Industrie 
betrifft die Herstellung von aromatischen Polycarbonaten, welche für die Produktion 
von beispielsweise CDs, DVDs, Brillengläsern, Elektro- und Apparateteilen sowie als 
Gehäusematerial für Handys, Laptops, Kameras oder ähnlichen Geräten, benötigt 
werden. So wurden 2001 170.000 jato Polycarbonate mittels einer Syntheseroute, 
die DMC als Zwischenprodukt einsetzt, hergestellt und für 2002 wurde eine weitere 
Steigerung der Produktionsmenge von 130.000 jato angestrebt [25]. 
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2.4 Thermodynamische Betrachtung der Umesterung von 
Propylencarbonat und Methanol 
 
Die Umesterung von PC und Methanol ist begrenzt durch das thermodynamische 
Gleichgewicht. Daher ist eine Untersuchung der Thermodynamik der Umesterung 
erforderlich und wurde im Rahmen des H2ECO2 - Projektes an der Technischen 
Universität Erlangen in der Arbeitsgruppe von Prof. Dr. W. Arlt  durch 
Dipl-Ing. Karsten Müller durchgeführt. Um das thermodynamische Gleichgewicht 
berechnen zu können, ist es wichtig die thermodynamischen Daten der einzelnen 
Substanzen zu kennen. Bei PC sind in der Literatur zwar einige Daten angegeben, 
welche jedoch eine breite Verteilung aufweisen und nicht gesichert sind. Würden die 
jeweiligen Extremwerte dieser breiten Verteilung als Grundlage genommen, so 
könnten in einem Fall ein Gleichgewichtsumsatz von unter einem Prozent erhalten 
werden, während im anderen Extremfall beinahe vollständiger Umsatz möglich wäre. 
Da somit keinerlei verlässliche Daten verfügbar waren und für die Benson-Methode 
wichtige Parameter fehlten, wurden Dichtefunktionaltheorieberechnungen (DFT) 
angesetzt, um die Gibbssche Energie zu erhalten. Diese Berechnungen wurden mit 
dem Programm TURBOMOLE [51] mit der B3-LYP Funktion und dem def2-TZVPP 
Basisset durchgeführt. Die Aktivitätskoeffizienten, die für die Berechnung des 
Gleichgewichtsumsatzes benötigt werden, wurden über COSMO-RS- [52] und 
UNIFAC-Modelle berechnet, wobei mit beiden Modellen ähnliche Werte erhalten 
wurden. Die Fugazitätskonstanten wurden mithilfe der Redlich-Kwong-Zustands-
gleichung ermittelt. Bei niedrigen Drücken befindet sich das System teilweise in der 
Gasphase. In diesem Fall wird hauptsächlich Methanol, welches die Komponente mit 
dem geringsten Siedepunkt darstellt, aus der flüssigen Phase entfernt. Folglich 
nimmt die Methanolkonzentration in der flüssigen Phase ab und das Gleichgewicht 
ist zu den Edukten hin verschoben. Daher muss die Reaktion unter einem 
ausreichend hohen Druck erfolgen, um eine Verdampfung des Methanols zu 
vermeiden. Bei Reaktionstemperaturen unterhalb der Siedetemperatur von Methanol 
muss der Druck unter dem atmosphärischen Druck liegen, z. B. 0.3 bar bei 40 °C. 
Bei dieser Temperatur und atmosphärischem Druck erlaubt das thermodynamische 
Gleichgewicht bei einem molaren Methanol:PC-Verhältnis von 8:1 einen PC-Umsatz 
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von 64 %. Bei Reaktionstemperaturen über 65 °C müssen Maßnahmen ergriffen 
werden um das System in der flüssigen Phase zu halten. Abbildung 17 zeigt in 
diesem Zusammenhang exemplarisch die berechneten Gleichgewichtsumsätze von 
PC bei einer hohen Reaktionstemperatur von 170 °C und wechselndem 
Methanol:PC-Verhältnis. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung 17: Berechnung des Gleichgewichtsumsatzes der Umesterung bei 
verschiedenen molaren Verhältnissen, 170 °C, autogener Druck 
 
Die intermediär gebildeten Produkte 2-Hydroxymethylcarbonat und 
1-Hydroxypropan-2-yl-methylcarbonat sind beide thermodynamisch gesehen instabil. 
Daher ist der Anteil dieser Verbindungen im chemischen Gleichgewicht nur sehr 
gering. Dennoch kann die Reaktionsmischung bedeutende Mengen der Intermediate 
aufweisen, wenn der zweite Reaktionsschritt signifikant langsamer abläuft als der 
erste Schritt. Die Zersetzung des PC zu Propylenoxid und Kohlenstoffdioxid läuft bei 
tiefen Temperaturen thermodynamisch betrachtet nicht bevorzugt ab. Übersteigt die 
Reaktionstemperatur jedoch 100 °C bei Normaldruck, findet eine thermodynamisch 
bevorzugte Zersetzungsreaktion des PC statt. 
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2.5 Katalyse 
 
Die Katalyse ist ein wichtiges Werkzeug, das aus der chemischen Industrie und 
Forschung nicht mehr wegzudenken ist und ohne das die ständig anwachsende 
Weltbevölkerung nicht mehr zu ernähren wäre. In den meisten technischen 
Verfahren werden für die Durchführung chemischer Reaktionen Katalysatoren 
verwendet und es besteht das Bestreben, bisher nicht katalytische Teilschritte von 
Prozessen durch katalytische zu ersetzen. Denn katalytische Reaktionen haben 
gegenüber unkatalysierten Reaktion einige Vorteile. So ermöglicht ein Katalysator es 
einen entscheidenden Einfluss auf die Kinetik einer chemischen Reaktion zu 
nehmen, was dazu führen kann, dass eine Reaktion überhaupt oder in höherer 
Geschwindigkeit abläuft. Dabei wird allerdings keinerlei Veränderung des 
thermodynamischen Gleichgewichts vorgenommen [53]. Der Begriff „Katalyse“ wurde 
von  dem schwedischen Chemiker J.J. Berzelius im Jahre 1835 eingeführt. Berzelius 
hatte erkannt, dass der Zusatz bestimmter Stoffe zu den Reaktanden einen positiven 
Effekt auf die Reaktion hatte und diese beschleunigte, wie beispielsweise die 
Wirkung von Platin auf die Entzündung von Wasserstoff-Luftgemischen [54]. Ein paar 
Jahre später definierte W. Ostwald [55-56] die Katalyse wie folgt: „Ein Katalysator ist 
jeder Stoff, der ohne im Endprodukt einer chemischen Reaktion zu erscheinen, ihre 
Geschwindigkeit verändert.“ Diese Veränderung der Reaktionsgeschwindigkeit wird 
jedoch nicht durch eine bloße Erniedrigung der Aktivierungsenergie bewirkt, wie oft 
angenommen wird. Stattdessen eröffnen Katalysatoren in den meisten Fällen ganz 
neue Reaktionswege mit einer Vielzahl von Elementarreaktionen, deren langsamste 
zumeist immer noch eine geringere Aktivierungsenergie besitzt als die 
ursprüngliche [57]. Da diese Einzelschritte häufig aber so schnell ablaufen, dass die 
Zwischenprodukte nur unter Schwierigkeiten nachgewiesen oder gar isoliert werden 
können, wird der Eindruck erweckt, die Reaktion liefe weiterhin nach dem 
unkatalysierten Mechanismus mit einer deutlich gesunkenen Aktivierungsenergie ab. 
Es sind aber auch Fälle bekannt, bei denen der Katalysator die 
Reaktionsgeschwindigkeit erhöht, wobei die Aktivierungsenergie wenig oder gar nicht 
beeinflusst wird. Als Beispiel ist die Hydrierung von Ethen anzuführen [58].  
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Zur Bewertung der katalytischen Wirkung von Katalysatoren wurden verschiedene 
Kenngrößen eingeführt [58-59]: 
 Die Aktivität, welche das Ausmaß, um das ein Katalysator eine Reaktion bei 
einer gegebenen Temperatur beschleunigt, kennzeichnet. Als leicht messbare 
Größe wird hierbei häufig die Umsatzrate herangezogen. 
 Die Selektivität. Sie gibt an, wie stark ein Katalysator die Bildung eines 
bestimmten Produktes bevorzugt, wenn mehrere Parallelreaktionen oder 
Folgereaktionen möglich sind. 
 Die Katalysatorstandzeit, in welcher der Katalysator mit der gewünschten 
Aktivität und Selektivität arbeitet. 
Entgegen der Definition von Ostwald wird der Katalysator nicht immer unverändert 
aus der chemischen Reaktion zurückerhalten. Vielmehr kann er chemische oder 
physikalische Veränderungen erfahren, welche teilweise reversibel sind, d.h. durch 
eine geeignete Regeneration rückgängig gemacht werden können und teilweise 
irreversibel. Beide Formen haben eine Desaktivierung des Katalysators zur Folge 
und führen dazu, dass er längerfristig gesehen entweder regeneriert oder 
ausgetauscht werden muss [60]. 
Je nachdem in welchen Phasen die Reaktanden und der Katalysator vorliegen, wird 
zwischen zwei grundlegenden Prinzipien unterschieden, der heterogenen und der 
homogenen Katalyse. Bei der heterogenen Katalyse befinden sich die Reaktanden 
und der Katalysator in unterschiedlichen Phasen, wobei die Edukte meist flüssig, 
gasförmig oder überkritisch sind und an einem festen Katalysator zu den Produkten 
umgesetzt werden. Im Gegensatz dazu sind bei der homogenen Katalyse sowohl die 
Reaktanden als auch der Katalysator in der gleichen Phase anzutreffen, d.h. der 
Katalysator ist im Reaktionsmedium gelöst. Ein Spezialfall der homogenen Katalyse 
ist die Biokatalyse, bei der Enzyme als Katalysatoren eingesetzt werden.  
Beide Konzepte haben ihre Vor- und Nachteile. So ermöglicht die homogene 
Katalyse üblicherweise milde Reaktionsbedingungen, hohe Selektivitäten und eine 
einfache Temperaturkontrolle, da sie meist im diskontinuierlichen Rührkesselreaktor 
durchgeführt wird. Dies sind auch gleichzeitig die Nachteile der heterogenen 
Katalysatoren, da aufgrund einer geringeren Aktivität die meisten dieser 
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Katalysatoren höhere Temperaturen benötigen und dementsprechend eine geringere 
Selektivität besitzen. Auch ist eine Temperaturkontrolle schwieriger, da sich auf der 
Oberfläche der Katalysatoren leicht intrinsische Hotspots bilden können, also sehr 
heiße, lokal begrenzte Flächen, was zu einem uneinheitlichen Temperaturprofil führt. 
Homogene Katalysatoren sind jedoch oft korrosive und toxische Verbindungen, die 
nicht stabil sind an Luft und in Gegenwart von Feuchtigkeit. Weiterhin ist ihre 
Abtrennung von Reaktionsmedium und die Aufarbeitung, z. B. durch Neutralisation 
arbeits- und kostenintensiv und führt zur Bildung von Abfallprodukten und 
Salzfracht [61]. 
Die Biokatalyse, also die Katalyse mit Enzymen ist vorteilhaft, da Enzyme 
hochspezifisch sind hinsichtlich der umzusetzenden Substrate und der Selektivität zu 
entsprechenden Produkten. Etwa 75 % der Enzyme sind noch nicht erforscht, daher 
besitzt diese Katalyseart ein hohes Potential [62]. Die Eigenschaften der Enzyme sind 
in ihrer Struktur begründet, die lediglich das Andocken bestimmter Eduktmoleküle 
erlaubt und oft schon bei Raumtemperatur zur Bildung spezifischer Produkte führt. 
Emil Fischer beschäftigte sich mit diesem Phänomen, dass heute unter dem Namen 
Schlüssel-Schlossprinzip bekannt ist [63-64]. Nachteilig erweist sich bei der Biokatalyse 
allerdings, dass viele Enzyme ein sehr eingeschränktes Substratspektrum haben und 
häufig Wasser als Lösungsmittel sowie einen bestimmten pH-Bereich benötigen, um 
optimal arbeiten zu können. Außerdem sind oft lange Reaktionszeiten nötig um 
zufriedenstellende Umsätze zu erhalten, was die Raum-Zeit-Ausbeute dieser 
Katalysatoren stark verringert. Außerdem sind die Abtrennung sowie die 
Aufarbeitung, ähnlich wie bei der homogenen Katalyse, sehr aufwendig. 
Der Einsatz heterogener Katalysatoren bringt einige Vorteile mit sich. Sie sind im 
Vergleich zu homogenen Katalysatoren temperaturstabiler, lassen sich leicht vom 
Reaktionsmedium abtrennen und verfügen über eine höhere Katalysatorstandzeit. 
Diese Eigenschaften sind vor allem vorteilhaft für eine kontinuierliche Fahrweise und 
eine Reaktion in der Gasphase. Durch die Wahl eines für die jeweilige Reaktion 
geeigneten kontinuierlich betriebenen Reaktors, wie beispielsweise Festbett-, 
Flugstrom-, Wanderbett- oder Wirbelbettreaktoren, kann die Reaktionsführung 
optimiert werden.  
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Neben diesen drei Grundprinzipien existieren auch Kombinationen, die die Vorteile 
der jeweiligen Katalysearten verbinden sollen. Als Beispiel ist hierbei die 
Immobilisierung von homogenen oder enzymatischen Katalysatoren auf festen 
Trägern zu nennen. Dies hat den Vorteil, dass der Katalysator die allgemein bekannt 
hohe Aktivität der homogenen bzw. enzymatischen Katalysatoren aufweist und nach 
der Reaktion einfach abfiltriert werden kann, wie bei einem heterogenen Katalysator.  
Aufgrund dieser erwähnten Vorteile wie hoher Standzeit und leichter Abtrennung 
vom Reaktionsmedium eignen sich heterogene Katalysatoren vor allem in 
großtechnischen Anlagen, wie zum Beispiel bei der Herstellung von 
Grundchemikalien, welche in Multitonnenmaßstäben produziert werden. Bei der 
Herstellung von Spezialchemikalien sowie Feinchemikalien mit niedrigen 
Produktionsvolumen hingegen wird häufig auf Homogen- oder Biokatalysatoren 
zurückgegriffen, da gerade bei teuren Edukten hierbei ihre meist eine höhere 
Selektivität günstig ist. Bedingt durch das Bestreben technische Chemieprozesse 
umweltfreundlicher und nachhaltiger zu gestalten, werden jedoch auch zunehmend 
heterogene Katalysatoren für die Herstellung von Feinchemikalien verwendet [59, 65-
68]
. Auf diese Weise kann das Auftreten von Salzfracht aus dem 
Aufarbeitungsprozess umgangen werden und die vollständige Abtrennung des 
Katalysators von den Produkten erreicht werden. 
 
2.6 Verwendete Katalysatorsysteme 
Es existiert eine Vielzahl von verschiedenen Katalysatorsystemen, welche für einen 
homogenen oder heterogenen Einsatz in der Chemie nutzbar sind. Bei einer sehr 
groben Unterteilung lassen sich die meisten heterogenen Katalysatoren in eine der 
folgenden Klassen einteilen. 
 
2.6.1 Metalle und Metalloxide 
Als erstes wäre hier die Klasse der Metalle und ihrer Oxide zu nennen. Da Metalle 
zumeist eine geringe Elektronegativität besitzen, reagieren sie gegenüber 
organischen Molekülen in gewissem Ausmaß elektropositiv und reagieren mehr oder 
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weniger heftig mit Wasserstoff oder Sauerstoff. Nur die sogenannten edlen Metalle 
wie z. B. Palladium, Platin, oder Gold, bilden nur instabile Oxide. Durch diese 
Eigenschaften lassen sich Metalle häufig für Redox-Reaktionen einsetzen, indem sie 
die Oxidationsstufe des Ausgangstoffes ändern. Die meisten metallkatalysieren 
Reaktionen bauen auf den leichten Elektronenübergängen im Metallatom auf, welche 
vor allem in Redoxreaktionen, Hydrierungen und Dehydrierungen zum Einsatz 
kommen [59]. Dabei ändert sich üblicherweise während des Katalysezyklus die 
Oxidationszahl des eingesetzten Katalysators mehrfach und nimmt am Ende des 
Zyklus wieder den gleichen Wert an, wie zu Beginn.  
Auch Metallverbindungen wie z. B. Oxide oder Sulfide werden häufig als 
Katalysatoren benutzt. Außer Redoxreaktionen katalysieren solche Verbindungen 
jedoch auch andere Reaktionsarten wie etwa Isomerisierungen oder 
Crackreaktionen. Aufgrund ihrer aciden und basischen Zentren werden sie außerdem 
gerne als feste Säuren oder Basen eingesetzt. Diese Verbindungen weisen sehr 
häufig hohe Schmelzpunkte auf und sind chemisch sehr stabil, was sie zu idealen 
Katalysatoren für Gasphasenreaktionen bei sehr hohen Temperaturen macht. Eine 
gewisse Sonderstellung besitzen dabei die Zeolithe. Dies sind Alumosilikate mit der 
allgemeinen Summenformel 2/n 2 3 2 2M O  Al O   nSiO   pH O   . M ist dabei ein Alkali-
metall (n=1) oder ein Erdalkalimetall (n=2). Diese spezielle Art von Metalloxiden ist 
sehr vielseitig und besitzt eine hochporöse Struktur mit einer hohen spezifischen 
Oberfläche. Durch die Größe der Poren kann ein solcher Katalysator sehr spezielle 
Synthesebedingungen erzeugen und somit für hohe Selektivitäten sorgen. Zeolithe 
besitzen demnach eine sogenannte Formselektivität, die die Bildung bestimmter 
Produkte, welche z. B. zu groß für die Poren sind, verhindert. Umfangreiche Arbeiten 
an diesen Katalysatorsystemen wurden bereits von Hölderich et al angefertigt [59, 66, 
69-70]
. 
Metalle und ihre Oxide können natürlich auch kombiniert werden, um in sogenannten 
bi- und multifunktionellen Katalysatoren mehrere Reaktionsschritte hintereinander 
oder sogar gleichzeitig ablaufen zu lassen. Als Beispiele seien hier die Katalysatoren 
genannt, die für das Reforming eingesetzt werden (Platin oder Pt/Re auf 
Oxidträgern). 
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Diese verschiedenen Katalysatoren haben bereits für eine große Zahl von 
verschiedenen Reaktionen wie zum Beispiel Umesterungen, Aldolreaktionen, 
Umlagerungen, Polymerisationen, Methylierungen oder ähnlichem hohe Aktivität 
gezeigt. 
 
2.6.2 Ionenaustauscherharze 
Auch Polymere lassen sich als heterogene Katalysatoren verwenden, da sie mit 
funktionellen Gruppen bestückt werden können. Hierunter fallen vor allem die 
Ionenaustauscherharze, sowohl basische als auch saure, welche auch die hier 
vorliegende Umesterung katalysieren können [45, 71-72]. Als Ionenaustauscherharze 
werden poröse Feststoffe bezeichnet, die aus einer meist polymeren, organischen 
Grundmatrix bestehen und an welche verschiedene austauschbare Ionen gebunden 
sind [73-74]. Die Anbindung der Ionen an den Ionenaustauscher ist dabei umso stärker 
je höher die Ladung und je größer der Ionenradius ist. Durch Zugabe von Ionen mit 
gleichem Ladungsvorzeichen wie die in der Grundmatrix enthaltenen kann ein 
Ionenaustausch stattfinden. Allgemein wird zwischen sauren und basischen 
Ionenaustauschern unterschieden. Die traditionell verwendeten Kondensations-
polymere aus beispielsweise Phenol und Formaldehyd, wurden fast vollständig, mit 
Ausnahme der schwach sauren Ionenaustauscher, durch stabilere Additions-
polymere ersetzt, deren Herstellungsverfahren besser reproduziert werden kann [75-
76]
. Daher sind die meisten Ionenaustauscher heutzutage aus einem Basispolymer 
bestehend aus einem Copolymer von Styrol und Divinylbenzol zusammengesetzt, in 
welches nach der Polymerisation sauer oder basische funktionelle Gruppen 
eingeführt werden [77-78]. Diese funktionellen Gruppen, die auch als Festionen 
bezeichnet werden, können eine äquimolare Menge Kationen oder Anionen 
aufnehmen [79-80]. Mit der Wahl der Art der funktionellen Gruppe ist es möglich den 
gesamten pH-Bereich von stark sauer bis stark basisch einzustellen. So werden 
Sulfonsäuregruppen für stark saure Ionenaustauscher eingesetzt und 
Carbonsäuregruppen für schwach saure. Bei den basischen Ionenaustauscher-
harzen kann die Basenstärke von schwach bis stark basisch über primäre, 
sekundäre, tertiäre Amine und quartäre Ammoniumgruppen verändert werden. 
Aufgrund der Art der ausgetauschten Ionen werden saure Ionenaustauscher als 
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Quellfähigkeit [81-82] führt und die Diffusion und damit die 
Stoffaustauscheigenschaften dieses Materials sehr stark beeinflusst. Somit ist eine 
Quellung gelförmiger Harze dringend notwendig, um den Edukten Zugang zu den 
funktionellen Gruppen zu ermöglichen und einen unlimitierten Stoffaustausch zu 
gewährleisten. Makroporöse Harze hingegen weisen eine vergleichsweise höhere 
Quervernetzung durch Divinylbenzol auf, was eine weitaus weniger starke 
Quellfähigkeit zur Folge hat. Außerdem führen die relativ großen Porendurchmesser 
und großen inneren Oberflächen zu einer höheren volumenbezogenen 
Austauschkapazität. 
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3. Ergebnisse und Diskussion 
Im Rahmen dieser Arbeit wurden Katalysatoren verwendet, die kommerziell direkt 
von den Herstellern bezogen worden sind und ohne weitere Behandlung für die 
Umesterung von PC mit Methanol eingesetzt wurden. Diese sind im Folgenden mit 
der im Institut vorhandenen internen HV-Nummer benannt, welche den Katalysator 
sowie die Produktionscharge genau definiert. Darüber hinaus wurden verschiedene 
Katalysatoren selbst hergestellt, deren Synthesevorschriften in Kapitel 5 zu finden 
sind und welche ebenfalls mit einer Nummerierung (APKat, BRKat, CBKat) versehen 
worden sind. Zunächst werden nun die besten Katalysatoren charakterisiert und 
anschließend wird auf die erhaltenen Versuchsergebnisse mit den verschiedenen 
Katalysatorklassen eingegangen. 
 
3.1 Katalysatorcharakterisierung 
Bei der Katalysatorcharakterisierung wurde der Focus auf die Charakterisierung der 
geträgerten Titandioxid, Aluminiumoxid und Zirkoniumdioxid Katalysatoren gelegt. 
Der Grund für diese Fokussierung liegt darin, dass die meisten anderen getesteten 
Mischoxidkatalysatoren entweder nicht aktiv genug sind um die Reaktion in einem 
angemessenen Ausmaß zu beschleunigen, oder aufgrund ihrer Löslichkeit zu 
homogener Katalyse neigen. Eine Ausnahme von diesem Verhalten zeigten die 
Ionenaustauscherharze. Diese sind zwar aktiv, jedoch kann eine ausführliche 
Charakterisierung bei ihnen nicht vorgenommen werden. Da sie aus einer 
Polymermatrix bestehen, kann keine XRD Aufnahme gemacht werden und auch eine 
BET Messung ist außerordentlich schwierig durchzuführen. Da die Harze thermisch 
nicht stabil sind können sie nicht ausgeheizt werden, was aufgrund von adsorbierten 
Materialien auf der Oberfläche die BET Messung verfälscht. Allgemeine 
Informationen zu diesen Harzen wie Austauschkapazität oder ähnliches können vom 
Hersteller angefragt werden, da sie ohne weitere Modifikationen eingesetzt wurden, 
oder im Internet in den Material Data Sheets eingesehen werden. 
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3.1.1 Aluminiumoxid-geträgerte Katalysatoren 
Durch die Aufbringung von Alkalimetallnitraten auf Aluminiumoxid sollten zum einen 
die Mischoxide der Alkalimetalle mit Aluminiumoxid hergestellt werden, welche 
sowohl aktiv als auch unlöslich sein sollten. Zum Anderen sollte das Aluminiumoxid 
als Trägermaterial eine hohe katalytisch aktive Oberfläche ermöglichen. Es wurden 
XRD Spektren aufgenommen um eine mögliche Bildung von Mischoxiden beurteilen 
zu können; jedoch war eine Beurteilung der sich bildenden Phasen aufgrund der 
geringen Kristallinität sehr schwierig. In Abbildung 19 ist zunächst das zugrunde 
liegende XRD Spektrum des Trägermaterials dargestellt. Es zeigen sich relativ breite 
Reflexe, welche dem γ-Aluminiumoxid zugewiesen werden können. Die Vergleichs-
spektren der mit verschiedenen Alkali- bzw. Erdalkalimetallen imprägnierten 
Katalysatoren schließlich sind in der darauffolgenden Abbildung 20 veranschaulicht, 
wobei das enthaltene Metall jeweils an der Achse steht. 
 
Abbildung 19: XRD Spektrum des bei 500 °C kalzinierten Trägers Aluminiumoxid 
[CBKat20] 
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Abbildung 20: XRD Spektren der verschiedenen Alkali-/Erdalkalimetalle auf 
Aluminiumoxid [CBKat 21-26] 
 
Wie der Abbildung 20 entnommen werden kann, ist die Kristallinität aller 
gemessenen Katalysatoren relativ gering, was vor allem an der bereits geringen 
Kristallinität des Ausgangsmaterials liegt. Es lassen sich jedoch in den meisten 
Fällen zumindest einige Phasen unterscheiden. Natürlich ist zum einen das γ-
Aluminiumoxid vorhanden, welches den Träger ausmacht und bei dieser Beladung 
nicht vollkommen umgesetzt wird. Bei den Alkalimetallen ist außerdem zu erkennen, 
dass neben den Oxiden noch einige Spuren des Nitrates vorhanden sind. Dies 
bedeutet, dass eine Umsetzung des Nitrates zu den entsprechenden (Misch)Oxiden 
3. Ergebnisse und Diskussion 
 
 
31 
 
nicht vollständig abgelaufen ist und diese Restspuren an Ausgangsmaterial vor dem 
ersten Einsatz als Katalysator noch herausgewaschen werden müssen. Aufgrund der 
unterschiedlichen und geringen Kristallinität der einzelnen Phasen ist es aus diesen 
Messungen leider nicht zu entnehmen, wie vollständig der Umsatz des Nitrates nun 
war.  
Die Ergebnisse der Erdalkalimetalle unterscheiden sich deutlich von den mit 
Alkaliionen geträgerten Al2O3 Katalysatoren. Im Fall des magnesiumhaltigen 
Katalysators zeigen sich überhaupt keine scharfen Reflexe mehr, was die Zuordnung 
einer gebildeten Phase weiter erschwert. Jedoch kann aus diesen Reflexen 
zumindest die Vermutung abgeleitet werden, dass ein Umsatz des 
Magnesiumnitrates stattgefunden und sich als Mischoxid das Spinell MgAl2O4 
gebildet hat. Das Spektrum dieses normalerweise sehr kristallinen Materials zeigt bei 
seinen deutlichen Reflexen eine gute Übereinstimmung mit den beobachteten breiten 
Banden. Eine absolute Sicherheit über die genaue Phasenzusammensetzung kann 
leider aufgrund der geringen Kristallinität nicht gegeben werden. Im Falle des 
Calciums und des Bariums zeigen sich erneut neben dem Grundspektrum des 
Aluminiumoxids einige schärfere Reflexe. Leider konnten diese weder einem 
Mischoxid des jeweiligen Erdalkalimetalls mit Aluminium, noch einem Reinoxid 
zugewiesen werden. Stattdessen zeigt sich relativ eindeutig, dass die Nitrate sich 
unter den Kalzinierbedingungen in die hochtemperaturstabilen Carbonate CaCO3 
und BaCO3 umwandeln. Aufgrund der hohen Temperaturstabilität dieser Carbonate, 
bilden sich weder die Mischoxide, noch die reinen Oxide der Metalle.  
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3.1.2 Zirkoniumoxid-geträgerte Katalysatoren 
Als weiterer Träger der basischen Alkali- und Erdalkalimetalle wurde Zirkoniumdioxid 
eingesetzt. Zirkoniumdioxid existiert wie die meisten Oxide in verschiedenen 
Modifikationen. Bei Raumtemperatur ist die monokline Modifikation stabil, welche 
üblicherweise eine Oberfläche von ca. 30 m²/g besitzt. Bei höheren Temperaturen 
von etwa 1100 °C bildet sich dann die tetragonale Phase aus, welche eine doppelt so 
hohe spezifische Oberfläche von etwa 70 m²/g aufweist. Ab etwa 2300 °C bildet sich 
schließlich die kubische Phase des Zirkoniumdioxids, welche eine sehr kleine 
Oberfläche von nur etwa 5 m²/g besitzt [83]. Um die höhere Oberfläche des 
tetragonalen Zirkoniumdioxids ausnutzen zu können, muss diese Modifikation bei 
niedrigeren Temperaturen stabilisiert werden. Zu diesem Zweck wurde der Precursor 
des Trägermaterials, Zirkoniumhydroxid, mit 10 wt% Lanthanhydroxid versetzt und 
danach bei 700 °C zu einem Mischoxid kalziniert. Das hinzugefügte Lanthan 
stabilisiert die tetragonale Phase des Zirkoniumoxids (Abb. 21) und sorgt somit für 
einen Träger mit etwa 65 m²/g. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung 21: Röntgenpulverdiffraktogramme der einzelnen Phasen des 
Zirkoniumoxids/Hydroxids [HV10/35] [84] 
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Auf diesen erhaltenen Träger wurden die Alkali/Erdalklaimetalle nun als Nitrate 
aufgebracht und bei Temperaturen oberhalb von 550 °C verglüht. Es sollten sich 
dabei entweder die Reinoxide der aktiven Metalle bilden oder ein Mischoxid aus 
diesen und dem Trägermaterial. Ein Mischoxid hätte dabei den Vorteil, dass es nicht 
während der Reaktion aus dem Trägermaterial herausgewaschen wird. In 
Abbildung 22 sind die verschiedenen erhaltenen XRD Messungen dargestellt, wobei 
das enthaltene Alkali- bzw. Erdalkalimetall an der Seite steht. 
 
 
Abbildung 22: XRD Spektren der verschiedenen Alkali-/Erdalkalimetalle auf 
Zirkoniumdioxid [CBKat 31-35] 
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Wie den gemessenen XRD Spektren zu entnehmen ist, liegt die Kristallinität des 
Trägermaterials über der des Aluminiumoxids. Trotzdem kann das Vorliegen einer 
gewünschten Oxid- oder Mischoxidphase nicht ohne weiteres bestimmt werden. Bei 
den Alkalimetallen zeigen die Spektren überhaupt keinerlei Anzeichen für eine 
irgendwie geartete Oxidphase, welche das jeweils eingesetzte Alkalimetall enthält. 
Bei den mit Natrium und Kalium imprägnierten Katalysatoren zeigen sich zwar, 
ähnlich wie bei den Aluminiumoxidkatalysatoren, noch kleine Spuren von nicht 
umgesetztem Alkalimetallnitrat, jedoch sind diese bei weitem nicht ausreichend für 
die eingesetzte Menge an Alkalimetall. Bei dem lithiumhaltigen Katalysator hingegen 
fehlten jegliche Anhaltspunkte, die auf das Vorhandensein des Alkalimetalls 
schließen lassen. Dies deutet an, dass sich die Alkalimetallnitrate jeweils zu 
amorphen Materialien zersetzt haben, welche auf den XRD Spektren nicht zu 
erkennen sind. Dies könnten sowohl die amorphen Oxide sein, als auch andere 
Verbindungen, was zum jetzigen Zeitpunkt nicht geklärt werden kann. Aufgrund der 
Ergebnisse der Katalyseversuche aus Kapitel 3.3.4 wird auf eine genaue 
Identifizierung verzichtet.  
Bei dem magnesiumhaltigen Katalysator verhält es sich ähnlich, wie bei dem 
lithiumhaltigen. Außer den Reflexen des teilweise tetragonal stabilisierten 
Zirkoniumdioxids findet sich keine weitere Phase im XRD Spektrum. Die 
wahrscheinlichen Gründe hierfür decken sich mit denen, welche für den 
lithiumhaltigen Katalysator angegeben wurden. Ganz anders hingegen zeigt sich der 
bariumhaltige Katalysator. In seinem XRD Spektrum ist, ähnlich wie bereits bei dem 
Aluminiumoxid geträgerten Katalysator, erneut als eindeutige Phase das sehr stabile 
Witherit (BaCO3) zu erkennen. Das stabile Bariumcarbonat liegt also erneut als reine 
Phase vor und es bildet sich sehr wahrscheinlich keine Mischoxidphase mit dem 
Trägermaterial aus.  
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3.1.3 Titanoxid-geträgerte Katalysatoren 
Titandioxid P25 (HV10/36) wurde ebenfalls als Trägermaterial eingesetzt. Seine 
Struktur besteht aus einer Anatasgrundstruktur, deren Oberfläche mit einer 
Rutilphase überzogen wurde. Hergestellt durch Verbrennung von Titantetrachlorid ist 
das P25 (HV10/36) frei von Sulfationen. In Abbildung 23 ist das Röntgenpulver-
diffraktogramm des Trägers dargestellt. 
 
Abbildung 23: Röntgenpulverdiffraktogramm des mehrphasigen Titandioxides 
*) Anatasphase, #) Rutilphase [HV10/36] 
 
Das Grundgerüst der Anatasstruktur besitzt eine höhere spezifische Oberfläche als 
eine reine Rutilphase. Daher besitzt der Katalysatorträger eine Oberfläche von etwa 
50 m²/g anstelle von etwa 25 m²/g, welche eine vollständige Rutilphase gezeigt hätte. 
Da Rutil jedoch die thermodynamisch stabilere Komponente darstellt, kann es beim 
Kalzinieren zu einer Umwandelung von Anatas zu Rutil kommen und sich die 
Oberfläche daher reduzieren. Die Kalziniertemperatur wurde daher auf etwa 550 °C 
begrenzt um die Umwandelung zu verlangsamen. Eine TG des Nitrates zeigte, dass 
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diese Temperatur ausreichend ist, um das Oxid zu bilden (siehe Kapitel 3.3.4 
Abb. 44). Auf dieses Trägermaterial wurden nun die verschiedenen Nitrate der Alkali- 
und Erdalkalimetalle aufgebracht. Nach dem Kalzinieren dieser imprägnierten 
Katalysatoren wurden XRD Spektren von ihnen angefertigt, welche in Abbildung 24 
zu sehen sind. 
 
Abbildung 24: XRD Spektren der verschiedenen Alkali-/Erdalkalimetalle auf 
Titandioxid [APKat 5, CBKat 12-16] 
 
Bei Analyse der erhaltenen XRD Spektren zeigt sich sehr schnell, dass der 
Katalysatorträger trotz der geringen Kalziniertemperatur eine Umwandelung erfahren 
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hat. Die Anatasstruktur ist bei keinem der Katalysatoren mehr zu erkennen, 
stattdessen liegt als Titandioxidmodifikation nur noch das Rutil vor. Diese 
Umwandlung von Anatas zu Rutil sollte bei den eingesetzten Temperaturen nicht in 
dieser Geschwindigkeit ablaufen. Stattdessen sollten auch weiterhin sowohl Rutil als 
auch Anatas erkennbar sein. Der Grund für diese Diskrepanz liegt in der Exothermie 
der Nitratzersetzung (siehe Kapitel 3.3.4 Abb. 40 DSC Signal). Durch die beginnende 
Zersetzung des aufgebrachten Nitrates beginnt sich der Katalysator weiter zu 
erhitzen, wodurch weiteres Nitrat umso schneller zerfällt. Diese Kettenreaktion sorgt 
dafür, dass sich auf dem Katalysator Hotspots bilden, welche eine deutlich höhere 
Temperatur besitzen als die umgebene Ofentemperatur. Diese höhere Temperatur 
führt dazu, dass sich das Anatas während der Kalzinierphase vollständig 
zurückbildet. Eine Unterbindung dieses Prozesses durch Aufteilung der Nitratzugabe 
in kleinere Portionen erbrachte keine Veränderung dieser Situation. Eine BET 
Aufnahme der fertigen Katalysatoren ergab, dass sich wie erwartet durch die 
Auflösung der Anatasphase die spezifische Oberfläche reduzierte (Tab. 2). 
 
Tabelle 2: BET Oberfläche des Trägermaterials und des fertiggestellten Katalysators 
BET Mikroporen Mesoporen Mittlerer 
Kat. Oberfläche 
m²/g 
Oberfläche 
m²/g 
Volumen 
cm³/g 
Oberfläche 
m²/g 
Volumen 
cm³/g 
Porenradius 
/Ǻ 
TiO2 P25 
[HV10/36] 50.8 0.0 0.00 56.7 0.17 60 
Li-TiO2 
[APKat 5] 25.9 1.3 0.00 27.0 0.12 141 
 
Bei den natrium- und kaliumhaltigen Katalysatoren lassen sich die Bildung einer 
Mischoxidform leider nicht beobachten. Ähnlich wie bereits bei den vorhergehenden 
geträgerten Katalysatoren verbleiben zwar geringe Spuren der unzersetzten Nitrate 
auf dem Katalysator, jedoch hat sich, wie auch die Transformation von Anatas zu 
Rutil anzeigt, ein Großteil des Nitrates umgewandelt. Die wahrscheinlichste Lösung 
3. Ergebnisse und Diskussion 
 
 
38 
 
ist auch in diesem Fall, dass die Zersetzung mit einem amorphen Material aus 
Alkalimetalloxid oder –mischoxid geendet hat.  
Die drei erdalkalimetallhaltigen Katalysatoren zeigen in ihren Spektren sehr schön 
die Ausbildung einer Mischoxidphase aus dem jeweiligen Erdalkalimetall und 
Titanoxid (Formel MTiO3). Es finden sich auch keine Reste mehr an verbleibendem 
Nitrat, es wird daher davon ausgegangen, dass das Nitrat nahezu vollständig 
umgewandelt wurde. Ob neben den deutlichen Mischoxidphasen jedoch 
untergeordnet noch amorphes Material aus dem Nitrat entstanden ist, kann aus 
diesen Untersuchungen nicht gefolgert werden. 
Auch bei dem lithiumhaltigen Katalysator lässt sich sehr schön die Bildung einer 
Mischoxidform aus Lithium und Titan erkennen, welche eine relativ hohe Kristallinität 
aufweist. Natürlich ist auch in diesem Fall eine Bildung von amorphen Oxiden, wie 
z. B. reines Lithiumoxid, denkbar. Wie in Kapitel 5 beschrieben, wurde der 
lithiumhaltige Katalysator auf zwei verschiedene Arten hergestellt. Einmal wurde die 
gesamte Menge an Lithiumnitrat auf einmal auf den Katalysator aufgebracht, und 
einmal wurde die Zugabe auf fünf kleinere Portionen aufgeteilt. Der Grund für diese 
Aufteilung liegt in der Annahme, dass bei der einfachen Imprägnierung die 
Konzentration an Lithiumnitrat auf dem Katalysator so hoch ist, dass sich nicht nur 
das Mischoxid bildet, sondern unter Umständen auch ein amorphes Lithiumoxid, 
welches zwar aufgrund seiner Basizität eine gewisse Aktivität zeigen wird, jedoch 
leider wahrscheinlich im Reaktionsgemisch löslich ist und dementsprechend nicht für 
eine kontinuierliche Reaktionsführung geeignet ist. 
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Abbildung 25: XRD Spektren des Lithium-Titan-Katalysators [APKat 4-5] 
 
In Abbildung 25 sind die XRD Spektren dieser verschiedenen 
Lithium-Titan-Katalysatoren dargestellt. Beide Spektren sehen sich sehr ähnlich. Die 
Anatas Grundstruktur ist in beiden Fällen nicht mehr vorhanden, was zeigt, dass die 
verschiedenen Imprägniermethoden beinahe die gleichen Auswirkungen auf die BET 
Oberfläche der Katalysatoren haben. Auch die Reflexe der Mischoxidphasen sind 
sehr ähnlich, wobei sich jedoch anhand der kleinen Differenzen der Spektren zeigen 
lässt, dass bei dem 5-fach imprägnierten Katalysator die Mischoxidphase etwas mehr 
Lithium enthält, als die des 1-fach imprägnierten (Li2TiO3 gegenüber Li2Ti2O4). Ob 
sich durch die Veränderung der Phase auch Unterschiede im katalytischen Verhalten 
und der Löslichkeit ergeben kann jedoch zu diesem Zeitpunkt nicht festgestellt 
werden. 
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3.1.4 CO2 TPD Messung des Lithium-Titan-Katalysators [APKat 5] 
Da der Lithium-Titan-Oxid Katalysator sowohl der aktivste als auch stabilste 
Katalysator war, wurde eine CO2 TPD Messung zur näheren Bestimmung der 
basischen Zentren durchgeführt (Abb. 26). 
 
Abbildung 26: Ergebnis der CO2 TPD Messung des Lithium-Titan-Oxids [APKat 5] 
 
Es sind zwei deutliche Desorptionspeaks, einer bei etwa 180 °C und ein weiterer bei 
knapp 500 °C erkennbar. Der erste Desorptionspeak zeigt die Anwesenheit schwach 
basischer Zentren an, welche CO2 bereits im Temperaturbereich von 100 – 200 °C 
desorbieren. Diese schwach basischen Zentren gehören vermutlich zu dem 
Trägermaterial TiO2, welches als amphoteres Material sowohl über schwach 
basische als auch über schwach saure Zentren verfügt. 
Der zweite sehr intensive Peak hingegen beweist, dass der Katalysator außerdem 
über sehr viele stark basische Zentren verfügt, welche CO2 erst bei Temperaturen 
zwischen 450 und 500 °C desorbieren. Über diese stark basischen Zentren verfügt 
das Trägermaterial üblicherweise nicht, was darauf hindeutet, dass diese Zentren 
von dem Mischoxid  gebildet werden. Diese stark basischen Zentren sind 
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voraussichtlich für die hohe Aktivität des Katalysators verantwortlich und bestätigen 
die Vermutung, dass sehr stark basische Zentren für diese Reaktion benötigt werden. 
 
3.2 Saure Katalysatoren [85] 
Die Umesterungsreaktion von zyklischen Carbonaten zu DMC kann, wie der Literatur 
zu entnehmen ist [12], sowohl sauer als auch basisch katalysiert werden. Heterogene 
feste Säuren und Basen haben dabei den Vorteil, dass sie eine anfallende Salzfracht 
beinahe vollständig ausschließen [86]. In diesem Fall ist eine saure Katalyse für die 
vorliegende Reaktion zumeist langsamer und benötigt höhere Reaktions-
temperaturen, dennoch wurden einige dieser Katalysatoren getestet. Eine 
Unterscheidung wird in diesem Fall zwischen Metalloxidkatalysatoren und 
Ionenaustauscherharzen getroffen.  
 
3.2.1 Blindversuche 
Um eine Datengrundlage zu erhalten, wurden zunächst einige Blindversuche 
durchgeführt. Diese wurden bei verschiedenen Temperaturen und Verweilzeiten in 
Autoklaven durchgeführt. Die Blindversuche wurden bei Temperaturen zwischen 70 
und 190 °C mit einem molaren Verhältnis von Methanol zu PC von 8:1 durchgeführt. 
Da diese Umesterungsreaktion eine ausgesprochene Gleichgewichtsreaktion ist, wird 
durch den hohen Überschuss an Methanol das Gleichgewicht der Reaktion mehr zur 
Produktseite verschoben und somit der Umsatz von PC gesteigert [87]. Das 
Reaktionsvolumen betrug etwa 20 mL und die Reaktionszeiten lagen zwischen 60 
und 180 Minuten. Die Auftrennung des Reaktionsgemisches erfolgte 
gaschromatografisch. In Abbildung 27 sind die Ergebnisse der Blindversuche 
aufgeführt. Hierbei gilt die Selektivität, solange nichts Gegenteiliges aufgeführt ist, 
immer als Selektivität sowohl zu DMC als auch zu PG, da bei vielen Reaktionen die 
Selektivitäten sehr ähnlich sind. Für den Fall, dass die Selektivitäten sich signifikant 
unterscheiden sind beide Selektivitäten einzeln eingetragen. 
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Abbildung 27: Blindversuche bei verschiedenen Temperaturen, 20 mL Volumen,  
MeOH:PC 8:1, autogener Druck, 120 min, Autoklav [MSB90-190] 
 
Bis zu einer Temperatur von 90 °C tritt ohne Katalysator binnen zwei Stunden nur 
wenig Reaktion ein. Ab 90 °C steigt der Umsatz beinahe linear mit der Temperatur 
an. Die niedrigen Selektivitäten bei geringen Temperaturen von 90 und 110 °C sind 
darin begründet, dass ein großer Teil des umgesetzten PC innerhalb der 
Reaktionszeit nur bis zum Zwischenprodukt umgesetzt wurde. Bei höheren 
Temperaturen von 130-170 °C erreichen die Selektivitäten mit 91-95 % ein 
Maximum. Außer dem gewünschten Produkt lassen sich bei diesen Temperaturen 
keinerlei Nebenprodukte im Produktgemisch feststellen. Es sind neben den 
Produkten nur etwa 5 % an Zwischenprodukten im Reaktionsgemisch vorzufinden, 
was die Selektivität von nur 95 % erklärt. Erst bei sehr hohen Temperaturen von etwa 
190 °C treten die ersten Nebenprodukte auf. Wie bereits im Allgemeinen Teil 
beschrieben bestehen die Nebenprodukte zumeist aus Veretherungsprodukten des 
Methanols mit sich selbst oder Propylenglykol. Diese Nebenreaktionen weisen bei 
Temperaturen von 190 °C und mehr bereits eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit auf. 
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Daher werden die weiteren Experimente nur in Ausnahmefällen bei höheren 
Temperaturen als 170 °C stattfinden, um eine möglichst hohe Selektivität zu 
gewährleisten. Die besten Konditionen in den Blindversuchen waren 130 -150 °C, da 
bei diesen Bedingungen Umsätze von 20 - 50 % bei sehr hohe Selektivitäten von bis 
zu 95 % auftreten.  
 
 
3.2.2 Saure Metalloxidkatalysatoren 
Da der diskontinuierliche Versuchsaufbau nur einen geringen Zeitaufwand pro 
Versuch bedeutet, wurde das Katalysatorscreening ebenfalls diskontinuierlich im 
Autoklaven durchgeführt. Nachdem nun durch die Blindversuche eine 
Datengrundlage gegeben war, wurden verschiedene saure Metalloxidkatalysatoren 
auf ihre Aktivität hinsichtlich der Umesterungsreaktion getestet. Unter den getesteten 
Katalysatoren befanden sich vor allem saure Kationentauscher, Zeolithe, geträgerte 
Titan- und Aluminiumoxide sowie Heteropolysäuren des Wolframs bzw. Molybdäns, 
welche laut Literatur bereits gute Aktivitäten für Umesterungen demonstriert 
haben [88]. Im Rahmen des Katalysatorscreenings wurde die Reaktion (je nach 
verwendetem Katalysator) zwischen 70 und 170 °C durchgeführt und pro Versuch 
1.0 g des jeweiligen Katalysators auf etwa 20 mL Reaktionslösung eingesetzt. Wie 
bei den Blindversuchen wurde hierbei ein molares Methanol:PC-Verhältnis von 8:1 
gewählt. Ausbeute, Selektivität und Umsatz wurden mit Hilfe der 
Gaschromatographie bestimmt. Die folgenden Abbildungen 28 und 29 zeigen ein 
Screening verschiedener Katalysatoren bei 130 °C. Auffällig ist zunächst, dass viele 
Katalysatoren eine mögliche Reaktion eher inhibieren als beschleunigen. Die Titan- 
und Aluminiumoxide setzten nur etwa 6-8 % des PC um. Schon ein Blindversuch bei 
den gleichen Parametern führte im Schnitt zu Umsätzen von 20 %. Weiterhin ist zu 
beobachten, dass die meisten Katalysatoren unterschiedliche Selektivitäten bzgl. 
DMC und seinem Koppelprodukt Propylenglykol aufweisen, was z. B. beim 
2.5 %-igen Nb auf SiO2-Al2O3 der Fall ist. Die zumeist geringere Selektivität zu 
Propylenglykol könnte dadurch erklärt werden, dass Propylenglykol auf dem 
Katalysator adsorbiert wird oder gar durch eine Polykondensationsreaktion zu einem 
Polyether weiterreagiert und auf dem Katalysator verbleibt. Nur bei Verwendung der 
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stark sauren Heteropolysäure H3[P(Mo3O10)4] konnte im Produktspektrum eine 
signifikant höhere Menge an Propylenglykol im Vergleich zur DMC Ausbeute erhalten 
werden. Es wird hierbei davon ausgegangen, dass sich das Carbonat zu einem 
gewissen Teil in CO2 und den entsprechenden Alkohol zersetzt hat, da nach 
Beendigung des Experimentes ein Restdruck im Autoklaven verblieb. 
 
 
Abbildung 28: Screening saurer Metalloxidkatalysatoren bei 130 °C, 20 mL 
Volumen, MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, Autoklav [TEKat 
1-6, MST 7-12] 
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Abbildung 29: Screening saurer Metalloxidkatalysatoren bei 130 °C, 20 mL 
Volumen,  MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, Autoklav 
[MSKat 1-5, MSH 1-9] 
 
Die Zersetzung des Produktes durch die stark saure Heteropolysäure limitiert 
natürlich ihre Einsatzfähigkeit, obwohl der hierbei erzielte Umsatz im Vergleich mit 
den anderen getesteten Katalysatoren am höchsten war. Da die Heteropolysäure im 
Reaktionsgemisch löslich ist, wurde nach Vorschrift von K. Narasimharao, D.R. 
Brown und A.F. Lee [89] durch teilweisen Austausch der sauren Protonen gegen 
Cäsiumionen der homogene Katalysator in eine heterogene Form überführt. 
Hierdurch wurde natürlich ihre Säurestärke und somit auch die katalytische Aktivität 
verändert, was eventuell die Zersetzung des Carbonates verhindern könnte. Wie aus 
den Abbildungen 28 und 29 jedoch zu entnehmen ist, sinken sowohl die Umsätze, 
als auch die Selektivitäten der ionengetauschten Katalysatoren stark ab. Die 
Zersetzung des Carbonates wird zwar verhindert, jedoch resultiert die 
Heterogenisierung des Katalysators in einer starken Reduzierung der katalytischen 
Aktivität. Ähnlich wie bei den restlichen getesteten Katalysatoren wird die Reaktion 
nun viel eher inhibiert und es werden nicht einmal die Blindumsätze realisiert. 
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einem Zwischenprodukt dieser Reaktion kann durch eine Umesterungsreaktion aber 
nicht nur das Produkt hergestellt werden, sondern auch die Edukte, wie Abbildung 30 
zeigt. Eine intramolekulare Reaktion zurück zu den Edukten sollte statistisch 
gesehen einfacher und schneller ablaufen als eine intermolekulare Reaktion mit 
einem weiteren Molekül Methanol, da einerseits die angreifende Alkoholgruppe 
bereits im Molekül vorhanden ist und andererseits die Entropie ansteigt. 
Thermodynamische Rechnungen zeigen jedoch, dass die Bildung von DMC 
gegenüber dem Zerfall in die Edukte leicht thermodynamisch begünstigt ist, da sich 
ein stabileres Produkt bildet. Es wird nun angenommen, dass die Adsorption des 
Zwischenproduktes an nur schwach saure Zentren so schwach ist, dass größtenteils 
nur die Rezyklisierung zu den Edukten innerhalb der kurzen Zeitspanne der 
Adsorption stattfinden kann. Die Reaktion zu den Produkten würde nach dieser 
Erklärung stärker saure Zentren und damit einhergehend auch eine längere 
Adsorptionszeit erfordern. Eine schematische Abbildung dieser Reaktionswege ist in 
Abbildung 31 dargestellt. 
Diese Möglichkeit der Inhibitorwirkung steht im Einklang mit der Beobachtung, dass 
nur die stark saure Heteropolysäure [MSKat 1] eine katalytische Aktivität zeigt. Wie 
jedoch bereits festgestellt, zersetzen zu stark saure Zentren einen Teil des 
Carbonates zu CO2, was unerwünscht ist. Dementsprechend ist die Einstellung der 
Säurestärke für diese Reaktion von großer Bedeutung. Die Säurestärke sollte zwar 
relativ hoch sein, ohne jedoch eine Zersetzung der Edukte und Produkte zu 
bewirken.  
Ob einer dieser beschriebenen Mechanismen den Tatsachen entspricht, oder die 
inhibierende Wirkung der Katalysatoren auf einer gänzlich anderen Wechselwirkung 
beruht, kann an dieser Stelle bis zum jetzigen Zeitpunkt nicht festgestellt werden. 
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Abbildung 31: möglicher Reaktionsverlauf a) ohne Katalysator und b) mit 
Katalysator. Die Höhendifferenzen sind alle nur rein qualitativer Natur[90]. 
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Nebenreaktionen konnten in keinem Fall festgestellt werden. Stattdessen besteht bei 
diesen Katalysatoren der größte Teil des Umsatzes aus den Zwischenprodukten der 
Umesterungsreaktion. Die erste Umesterungsreaktion von PC mit Methanol scheint 
demnach schneller und leichter abzulaufen als der zweite Umesterungsschritt. Die 
Selektivität der Zwischenprodukte ist bei vielen der katalytischen Versuche relativ 
hoch und entspricht dem restlichen Umsatz in den Abbildungen 28 und 29, obwohl 
nur geringe Spuren der Produkte detektiert wurden. Bei einer unkatalysierten 
Reaktion wurden hingegen die Zwischenprodukte nur in sehr geringem Ausmaß 
gefunden. Dies lässt den Schluss zu, dass einige der Katalysatoren den zweiten 
Schritt der Umesterung vom Zwischenprodukt hin zum Produkt inhibieren, die erste 
Umesterung hingegen unbeeinflusst lassen. Dies könnte darauf zurückzuführen sein, 
dass die Katalysatoren die Zwischenprodukte der Reaktion wieder zu den Edukten 
abbauen, anstatt die zweite Umesterung zu katalysieren. Dies würde erklären, 
warum zwar eine ähnliche Konzentration an Zwischenprodukten gefunden wurde, 
jedoch fast keinerlei Produkt. 
 
 
 
3.2.3 Saure Ionenaustauscher 
Saure Ionenaustauscher zeigen im Allgemeinen eine hohe Aktivität für 
Umesterungsreaktionen bei Temperaturen um die 100-150 °C. Ihre thermische 
Stabilität ist jedoch weitaus geringer als die der Metalloxidkatalysatoren, was ihre 
Einsetzbarkeit limitiert und eine eventuell nötige Regeneration des Katalysators 
erschweren kann [91]. Die maximale Einsatztemperatur, welche von den Herstellern 
der Katalysatoren angegeben wird, variiert dabei je nach Herstellungsvariante, 
Zusammensetzung des Polymers und Art des Gegenions (Tab. 3). Da bereits 
festgestellt wurde, dass in diesem Fall eine hohe Säurestärke von Vorteil ist, wurden 
die Ionenaustauscherharze in ihrer protonierten Form verwendet 
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Tabelle 3: Name und Form der verschiedenen Ionenaustauscher 
Bezeichnung Hersteller Typ Form 
Max. Temp   
(lt. Hersteller) 
Amberlyst 39wet 
[HV10/43] 
Rohm & 
Haas 
makroporös H+ 130 °C [92] 
Amberlyst DT 
[HV05/20] 
Rohm & 
Haas 
makroporös H+ 170 °C [93] 
Amberlyst 70 
[HV09/10] 
Rohm & 
Haas 
makroporös H+ 190 °C [94] 
Nafion SAC 13 
[HV02/03] Du Pont 
Polymer auf Silica 
Composite 
H+ 200 °C [95] 
 
Ein Screening bei den gleichen Bedingungen, welche auch für die Metalloxid-
katalysatoren angesetzt wurden, resultierte in einer deutlich höheren katalytischen 
Aktivität, wie Abbildung 32 zeigt. 
 
Abbildung 32: Vergleich der Ionenaustauscher, 130 °C, MeOH:PC 8:1, 1 g 
Katalysator, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV10/43, 05/20, 09/10, 02/03, MSA 
18, 25, 30 MSN 6] 
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Die Umsätze aller getesteten Ionenaustauscher lagen deutlich höher als die der 
Blindversuche. Als aktivster Ionenaustauscher erwies sich der Amberlyst 39wet. 
Dieser Katalysator konnte jedoch im Gegensatz zu den anderen Katalysatoren nicht 
bei noch höheren Temperaturen als 130 °C getestet werden. Während die 
Selektivität zu DMC bei allen Katalysatoren sehr hoch war, zeigten die drei 
Amberlyste ähnlich wie die meisten Metalloxidkatalystoren nur eine geringe 
Selektivität von etwa 15-20 % zum Koppelprodukt Propylenglykol. Nafion SAC 13 
hingegen zeigte im ersten Einsatz eine sehr hohe Selektivität zu beiden Produkten 
wohingegen seine katalytische Aktivität zu den geringsten der vier Ionenaustauscher 
gehörte. Aufgrund des sehr hohen Preises von Nafion SAC 13 wurde jedoch auf 
weitere umfangreiche Untersuchungen mit diesem Katalysator verzichtet.  
Die Amberlyste wurden nun bei verschiedenen Bedingungen bis zu ihrer maximalen 
Betriebstemperatur getestet, um ihre Einsatzfähigkeit zu überprüfen. Die 
unterschiedlichen Thermolabilitäten der Katalysatoren rühren dabei von ihrer 
polymeren Struktur bzw. ihrem inneren Vernetzungsgrad und Porendurchmesser her. 
Laut Herstellerangabe (Tab. 3) können diese Amberlyste bei maximalen 
Arbeitstemperaturen von 130-190 °C verwendet werden. Die Amberlyste 39wet und 
DT wurden bereits von Dr. B. Rusbüldt [96] charakterisiert und ihre Säurekapazität 
wurde bestimmt. Große Unterschiede wurden nur bei der Säure- und der 
Volumenkapazität, jeweils im getrockneten Zustand, festgestellt. Inwieweit sich diese 
Unterschiede bei der Reaktion zum DMC bemerkbar machen wird später analysiert 
werden. Zunächst wurden erst einmal die möglichen Temperaturbereiche der 
Katalysatoren bei einer Reaktionszeit von 120 min und einem molaren Verhältnis von 
MeOH:PC mit 8:1 in den Abbildungen 33-35 mit den entsprechenden Umsätzen und 
Selektivitäten dargestellt. 
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Abbildung 33: Umsätze und Selektivitäten zu DMC bei verschiedenen 
Temperaturen, 20 mL Volumen, 1 g Amberlyst 70, MeOH:PC 8:1, autogener Druck, 
120 min, Autoklav [HV09/10, MSA13-18] 
 
 
Abbildung 34: Umsätze und Selektivitäten zu DMC bei verschiedenen 
Temperaturen, 20 mL Volumen, 1 g Amberlyst DT, MeOH:PC 8:1, autogener Druck, 
120 min, Autoklav [HV05/20, MSA19-21, 25-27] 
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Abbildung 35: Umsätze und Selektivitäten zu DMC bei verschiedenen 
Temperaturen, 20 mL Volumen, 1 g Amberlyst 39 wet, MeOH:PC 8:1, autogener 
Druck, 120 min, Autoklav [HV10/43, MSA28-29s] 
 
Bei allen getesteten Ionenaustauscherharzen steigt der Umsatz wie zu erwarten war 
mit der Temperatur an. Die Selektivität zu DMC steigt hierbei parallel zu den 
Umsätzen bis ca. 130 °C an, erreicht dann ein Maximum und fällt bei höheren 
Temperaturen wieder ab. Bei Temperaturen unter 150 °C werden dabei keine 
Nebenprodukte im Produktgemisch festgestellt, die niedrigere Selektivität ergibt sich 
durch unvollständig umgesetztes Zwischenprodukt. Bei höheren Temperaturen 
hingegen kommt es zu Nebenreaktionen, wobei vornehmlich Veretherungen zu 
Dimethylether und Zersetzungsreaktionen zu CO2 und Propylenoxid zu erkennen 
sind. Die Selektivität zu Propylenglykol liegt bei allen Experimenten weiterhin 
zwischen 0-20 % und ist somit sehr viel geringer als die DMC Selektivität. Diese 
niedrige Selektivität zu Propylenglykol ist auch der Grund, aus dem so hohe PC-
Umsätze von bis zu 99 % möglich sind. Das Propylenglykol wird der Reaktionslösung 
durch eine Oligomerisierung entzogen und erhöht somit den möglichen Umsatz. Dies 
wäre von Vorteil, wenn als Produkt ausschließlich das DMC wertvoll wäre, da somit 
in einem kontinuierlichen Verfahren sehr hohe Umsätze und DMC-Ausbeuten pro 
Reaktordurchgang möglich werden. Da jedoch das Propylenglykol auch ein 
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wertvolles Produkt ist und einen großen Anteil zur Kostendeckung beiträgt, ist eine 
Oligomerisierung dieses Produktes eher kontraproduktiv. Zum einen lagert es sich 
auf dem Katalysator ab, welcher regeneriert werden muss und zum anderen müssen 
die Oligomere nach dem Abtrennen vom Katalysator wieder in Propylenglykol 
gespalten werden. 
Der Katalysator mit der jeweils höchsten Aktivität ist in diesen Experimenten immer 
der Amberlyst 39 wet. Da die maximale Reaktionstemperatur für diesen Katalysator 
nur bei 130 °C liegt, wurden die Experimente bei 150 und 170 °C in diesem Fall 
ausgelassen. Jedoch setzt der Amberlyst 39 wet bei 130 °C bereits etwa 66 % des 
PC um mit einer hohen Selektivität von 93 % zu DMC, was zu einer Gesamtausbeute 
von etwa 61 % führt. Es werden keinerlei Etherverbindungen oder CO2 Restdruck im 
Autoklaven aufgefunden. Um also ein möglichst reines Produkt zu erhalten, bietet 
sich bei allen drei Katalysatoren eine Reaktionstemperatur von 130 °C an, da 
Selektivitäten von etwa 90 % mit guter Reproduzierbarkeit erhalten werden (Abb. 36). 
 
Abbildung 36: Umsätze und Selektivitäten bei Wiederholungsversuchen, 20 mL 
Volumen, 1 g Katalysator, MeOH:PC 8:1, autogener Druck, 120 min, Autoklav        
[HV 05/20, 09/10, 10/43, MSA18, 25, 30, 31-33] 
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Niedrigere Temperaturen haben zudem den Vorteil, dass die Energiekosten des 
Reaktors reduziert werden können und der Reaktionsdruck sinkt. Außerdem 
verlangsamen sie die eventuell eintretende Zersetzung des Katalysators durch z. B. 
Sulfonsäuregruppenabspaltung, welche bei höheren Temperaturen nahe der 
maximalen Betriebstemperatur auftreten kann. Eine Verringerung der Reaktionszeit 
würde zwar ebenfalls die Kosten der Reaktion senken, führt aber nicht in dem 
Umfang zu den hohen Umsätzen und Selektivitäten wie eine Reaktionszeit von 
120 min (Abb. 37). 
 
Abbildung 37: Umsätze und Selektivitäten geringerer Reaktionszeit, 20 mL 
Volumen, 1 g Katalysator, MeOH:PC 8:1, autogener Druck, 60 min, Autoklav [HV 
05/20, 09/10, 10/43, MSA34-36] 
 
Das Ausmaß des Umsatzrückganges ist jedoch bei Halbierung der Reaktionszeit nur 
marginal. Daher ist bei einer industriellen Anwendung dieser Katalysatoren denkbar, 
die Reaktionszeit zu verringern und somit die Raum-Zeit-Ausbeute zu erhöhen. 
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3.2.4 Konzentrationsreihe 
Für den Katalysator mit der höchsten Aktivität, den Amberlyst 39wet wurde als 
nächstes eine Variation des eingesetzten molaren Verhältnis von Methanol zu PC 
durchgeführt und seine Auswirkung auf Umsatz und Selektivität untersucht. In 
Abbildung 38 sind die Ergebnisse dargestellt. Wie nach dem Prinzip von Le Chatelier 
erwartet, steigt der Umsatz des PCs bei Erhöhung des Methanolanteils des 
Ausgangsgemisches konstant an.  
 
Abbildung 38: Ergebnisse der Konzentrationsreihe, 20 mL Volumen, 1 g 
Katalysator, 130 °C, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV10/43, MS39 4:1-12:1] 
 
Die Selektivität zu DMC nimmt ähnlich wie der Umsatz mit steigendem 
Methanolanteil zu, erreicht jedoch bei 8:1 ein Maximum und bleibt daraufhin 
konstant. Auch die Selektivität zu PG erreicht bei diesem Verhältnis ein Maximum, 
welche jedoch mit nur 20 % weit hinter der DMC Selektivität zurückbleibt. 
Nebenprodukte wie Etherverbindungen werden in diesem Fall vor allem bei sehr 
niedrigen Verdünnungen wie 4:1 erhalten, welche auf Autokondensationen des PG 
mit sich selbst oder Methanol zurückzuführen sind. Bei sehr hohen Verdünnungen 
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wie 12:1 hingegen zeigen sich bereits Spuren von Dimethylether, welche durch 
Dimerisierung von Methanol entstehen. Daher scheint ein mittleres Verhältnis von 8:1 
für weitere Untersuchungen am geeignetsten zu sein. 
 
 
3.2.5 Leachingverhalten der Ionenaustauscher 
Die in den bisherigen Experimenten eingestellte optimale Temperatur von 130 °C 
liegt bereits an der maximalen Betriebstemperatur des Amberlyst 39 wet und ist auch 
für die anderen getesteten Ionenaustauscherharze eine relativ hohe Temperatur. 
Somit kann es zur Zersetzung der Polymermatrix kommen und z. B. aktive 
Sulfonsäuregruppen abgespalten werden, welche die Reaktion homogen 
katalysieren. Dies ist natürlich nicht erwünscht; daher wird mit jedem der 
Ionenaustauscherharze unter Reaktions-bedingungen ein Leachingtest durchgeführt. 
Hierzu wurde der Katalysator dem Eduktgemisch nach 30 minütiger Reaktionszeit 
entzogen und die nun katalysatorfreie Reaktionslösung weitere zwei Stunden unter 
Reaktionsbedingungen gehalten. Da jedoch bei 130 °C der autogene Druck des 
Systems oberhalb des Raumdrucks liegt, konnte diese Filtration nicht ohne 
vorheriges Abkühlen auf Raumtemperatur realisiert werden. Die Abkühl- und 
Wiederaufheizzeit wurde dabei nicht berücksichtigt. Die Zusammensetzung des 
Produktgemisches nach 30 Minuten wurde dann mit der Produktzusammensetzung 
nach 150 Minuten verglichen. Bei einer homogenen Katalyse durch eintretende 
Zersetzung des Katalysators sollte die Reaktion nach Abfiltrieren des Katalysators 
nahezu ungehindert weiter ablaufen und der Umsatz stark ansteigen. Bei einer 
heterogenkatalysierten Reaktion hingegen sollte die Reaktionsgeschwindigkeit stark 
einbrechen und auf das Blindversuchniveau absinken. Da bei Temperaturen von 
130 °C jedoch auch die Reaktionsgeschwindigkeit der Blindversuche nicht Null 
beträgt, ist es durchaus möglich, dass eine kleine Umsatzsteigerung auch bei einer 
vollständig heterogenkatalysierten Reaktion auftritt. In den Abbildungen 39-41 sind 
die Ergebnisse dargestellt. 
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Abbildung 39: Leachingtest mit Amberlyst 70, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, Katalysatorabtrennung nach 30 min, Autoklav [HV09/10, 
MSK 1-3] 
 
Abbildung 40: Leachingtest mit Amberlyst DT, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, Katalysatorabtrennung nach 30 min, Autoklav [HV05/20, 
MSK 4-6] 
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Abbildung 41: Leachingtest mit Amberlyst 39 wet, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, Katalysatorabtrennung nach 30 min, Autoklav [HV10/43, 
MSK 7-9] 
 
Wie zu erkennen ist, bricht die Reaktionsgeschwindigkeit bei allen drei getesteten 
Ionenaustauscherharzen nach Entfernung des Katalysators signifikant ein. Im Falle 
des Amberlyst 70 (Abbildung 39) und des Amberlyst 39wet (Abbildung 41) reduziert 
sich die Umsatzgeschwindigkeit des PC komplett auf 0, während im Falle des 
Amberlyst DT noch eine sehr geringe Reaktionsgeschwindigkeit verbleibt. Es kann 
daher nicht komplett ausgeschlossen werden, dass es beim Amberlyst DT ein 
gewisses Leaching stattgefunden hat. Diese restliche Reaktionsgeschwindigkeit lässt 
sich jedoch genauso gut durch den Blindumsatz erklären. Beim Amberlyst 39wet 
zeigt sich jedoch, dass die Zwischenprodukte der Umesterung, welche nach 30 
Minuten Reaktionszeit fast 30 % des Produktspektrums ausmachen, instabil sind und 
sich nach der Filtration des Katalysators langsam zersetzen. Somit erhöht sich die 
Selektivität zu DMC langsam und erreicht nach zwei Stunden trotz Entfernung des 
Katalysators das gleiche Niveau, welche die anderen Katalysatoren erreicht haben.  
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Festzuhalten ist aber, dass der Anteil der homogenen Katalyse entweder sehr gering 
ist oder gar nicht auftritt. Dies bezieht sich jeweils nur auf die entsprechende 
Reaktionszeit von 120 min und trifft nur auf die im Rahmen dieser Arbeit 
durchgeführten Reaktionen zu. Für Reaktionszeiten z. B. im Tagesmaßstab kann 
diesbezüglich keine konkrete Aussage über das Leachingverhalten getroffen werden. 
Weitere Messungen diesbezüglich wurden nicht durchgeführt. 
 
 
 
 
3.2.6 Recycling und Regeneration der Ionenaustauscher 
Eine weitere Fragestellung befasst sich mit der Standzeit der 
Ionenaustauscherharze, welche vor allem für eine technische Anwendung des 
Katalysatorsystems von Bedeutung ist. In einem diskontinuierlichen Testverlauf wird 
dazu der Katalysator zunächst mehrmals hintereinander ohne zwischenzeitliche 
Regeneration erneut eingesetzt und der Umsatz sowie die Selektivtät in Abhängigkeit 
von der Versuchszahl dargestellt. In diesem Fall wurde eine Versuchsreihe bei 
130 °C Reaktionstemperatur, 1 g Katalysator und 120 min Reaktionszeit für alle drei 
Katalysatoren angesetzt. Zwischen den einzelnen Einsätzen wurden die 
Katalysatoren mit Ethanol gewaschen und für 12 h bei 110 °C getrocknet. Da sich die 
Katalysatoren sehr stark ähneln, zeigten sie alle drei die gleichen Trends wie die 
Abbildungen 42-44 zeigen. Die Selektivität zu PG wurde in diesen Diagrammen nicht 
aufgeführt, da sie mit knapp 20 % konstant war. 
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Abbildung 42: Recyclingversuch Amberlyst 70, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV09/10, MSR 170-670] 
 
 
Abbildung 43: Recyclingversuch Amberlyst DT, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV05/20, MSR 1DT-6DT] 
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Abbildung 44: Recyclingversuch Amberlyst 39wet, 20 mL Volumen, 1 g Katalysator, 
130 °C, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV09/10, MSR 139-639] 
 
Betrachtet man die Ergebnisse, so zeigt sich, dass die Aktivität der 
Ionenaustauscherharze relativ schnell abnimmt. Während die Selektivität zu DMC in 
allen Versuchen 85-90 % beträgt und nur schwachen Schwankungen im Bereich der 
Standardabweichung unterliegt, nimmt der Umsatz sukzessive mit jeder weiteren 
Verwendung ab und liegt nach dem sechsten Einsatz im Schnitt etwa 20 % unterhalb 
des Umsatzes beim ersten Einsatz. Nach dem fünften Einsatz neigt die Umsatzkurve 
möglicherweise zur Stagnation und es bildet sich ein Plateau. Die Abnahme der 
Aktivität wurde erwartet, da sich durch die Oligomerisierung des PG  hochmolekulare 
Nebenprodukte auf der Katalysatoroberfläche ablagern und somit die Zahl der zur 
Verfügung stehenden aktiven Zentren reduzieren. Auch ein Austausch der aktiven 
Protonen zu weniger aktiven Gegenionen im Laufe der Reaktion ist ein möglicher 
Desaktivierungsmechanismus. Dieser Austausch müsste jedoch relativ langsam 
vonstatten gehen, da die Leachingversuche gezeigt haben, dass bei kurzen 
Reaktionszeiten keine Protonen ausgewaschen werden. 
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Für eine mögliche Regeneration des Katalysators bietet es sich demnach an, den 
desaktivierten Katalysator mit einer Säure zu spülen. Zum einen würde dies dafür 
sorgen, dass die hochmolekularen Etherverbindungen durch saure Etherspaltung in 
kleinere Fragmente überführt werden und sich somit leichter vom Polymerrückgrat 
trennen lassen. Zum anderen würden die aktiven Zentren, welche durch einen 
Ionenaustausch mit einem weniger aktiven Gegenion besetzt sind, erneut mit 
Protonen belegt und somit würde ihre ursprüngliche Reaktivität wiederhergestellt. 
Hierzu wurde der Amberlyst 39wet, welcher nach sechs Einsätzen noch etwa 48 % 
Umsatz lieferte für 30 Minuten mit einer 1 M HCl-Lösung (30 mL) regeneriert und 
anschließend gut mit Methanol gespült. Abbildung 45 zeigt die Ergebnisse der 
Regeneration. Die Regenerationswirkung tritt dabei deutlich zutage, da der 
regenerierte Katalysator erneut etwa 66 % Umsatz erbringt. Diese 20 %ige 
Steigerung des Umsatzes bedeutet eine beinahe vollständige Regeneration des 
Katalysators, welcher frisch eingesetzt etwa 70 % Umsatz lieferte. Durch 
Optimierung der Versuchsparameter lässt sich die ursprüngliche Aktivität wieder 
einstellen. 
 
Abbildung 45: Regeneration des Amberlyst 39 wet mit 1 M HCl-Lösung 20 mL 
Volumen, 1 g Katalysator, 130 °C, autogener Druck, 120 min, Autoklav [HV10/43, 
MSR 139, 639, RR] 
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Eine Regeneration durch Waschen mit einer Säure ist nach diesen Ergebnissen 
möglich und der Katalysator erhält mindestens 95 % der Ausgangsaktivität zurück. 
Die Selektivität zu PG liegt auch nach einer Regeneration des Katalysators bei nicht 
zufriedenstellenden 20 %. Eine Extraktion des PG aus der Waschlösung ist zwar 
prinzipiell destillativ möglich, da PG einen weitaus höheren Siedepunkt besitzt als 
Wasser. Dies ist jedoch sehr aufwendig. Ob diese Regeneration auch in einer 
kontinuierlichen Reaktionsführung in einem zeitlich ausgedehnten Einsatz 
übertragbar ist, kann jedoch erst in einer kontinuierlichen Anlage getestet werden. 
 
 
3.3 Basische Katalysatoren 
Wie bereits in Kapitel 3.2 beschrieben, kann die Umesterung von PC zu DMC auch 
basisch katalysiert werden. Die basische Katalyse hat bei dieser Reaktion den 
Vorteil, dass sie üblicherweise schneller und bei milderen Bedingungen abläuft als 
die saure Katalyse. Auch in diesem Fall können die getesteten Katalysatoren in 
Metalloxidkatalysatoren und Ionenaustauscherharze getrennt werden. Die 
Ergebnisse der basischen Ionenaustauscherharze werden nur in einer relativ kurzen 
Zusammenfassung betrachtet werden, da eine ausführliche Diskussion der meisten 
Ergebnisse bereits durchgeführt wurde [97].  
 
3.3.1 Basische Metalloxidkatalysatoren 
Wie bei den sauren Katalysatoren wurde auch für das Katalysatorscreening der 
basischen Metalloxidkatalysatoren ein diskontinuierlicher Autoklavenaufbau 
eingesetzt. Für die Blindversuche wurden die Testresultate aus Kapitel 3.2.1 
verwendet. Für diese Reaktion wurden schon einige basische 
Metalloxidkatalysatoren getestet [90], wobei Abbildung 46 eine Auswahl ihrer 
Ergebnisse zeigt. Wie zu erkennen ist, sind die Aktivitäten der meisten getesteten 
basischen Metalloxidkatalysatoren nur sehr gering oder inhibieren die Reaktion, 
ähnlich wie die sauren Metalloxidkatalysatoren. Die denkbaren Mechanismen, 
welche zu einer Inhibierung der Reaktion führen sind prinzipiell die gleichen, welche 
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schon für die sauren Metalloxidkatalysatoren in Kapitel 3.2.2 dargelegt worden sind 
und werden daher nicht noch einmal wiederholt. 
 
Abbildung 46: Auswahl einiger bereits getesteter basischer Metalloxidkatalysatoren, 
20 mL Volumen, 120 °C, MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, 
Autoklav [HV08/10, 07/22, 07/24 BRKat 5, 50, VRKat11, 37, AP7, 9, 13, 19-23, 32, 
35-36, 63, 69] [90] 
 
Die Ausnahmen, welche sofort auffallen, sind das Kalium dotierte Magnesiumoxid, 
sowie in geringerem Ausmaß das Calciumoxid. Beide Katalysatoren zeigen eine 
Aktivität für die gewünschte Umesterung, welche jedoch leider auf homogene 
Katalyse zurückzuführen ist. Sowohl das K-MgO, als auch das CaO sind unter 
Reaktionsbedingungen zu einem gewissen Teil in der Reaktionslösung löslich und 
katalysieren die Reaktion homogen [98]. Die Löslichkeit ist sogar so groß, dass hierfür 
keine Leachingtests durchgeführt werden müssen, da die Menge des 
zurückbleibenden Katalysators signifikant abnimmt. 
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Die hohe Aktivität von Erdalkalimetalloxiden und Alkalimetallen, welche aufgrund der 
hohen Basizität der Katalysatoren nicht verwunderlich ist, wurde zur Grundlage eines 
weiteren Katalysatorscreenings genommen [99]. Es sollte getestet werden, ob 
Mischoxide von basischen Oxiden, wie z. B. Oxide der seltenen Erden sowie Alkali 
und Erdalkalimetalle, mit typischen Trägermaterialien wie TiO2, Al2O3 oder ZrO2 eine 
Aktivität für die Umesterung zeigen, ohne dabei durch eine hohe Löslichkeit negativ 
aufzufallen. Hierzu wurden zunächst einige der Mischoxide durch eine einfache 
Flash-Combustion Synthese hergestellt. Die so hergestellten Katalysatoren besitzen 
nur eine kleine Oberfläche, könnten jedoch sehr einfach als Trägerkatalysatoren 
hergestellt werden, indem z. B. das Nitrat der Aktivkomponente auf einem Trägeroxid 
verglüht wird. Für das Katalysatorscreening wurde jeweils ein Gramm des 
hergestellten Katalysators bei den gleichen Reaktionsbedingungen getestet, welche 
schon für das Screening aus Abbildung 46 genutzt wurden. In den Abbildungen      
47-49 sind ihre Ergebnisse, sortiert nach den Mischoxiden des TiO2, des Al2O3 und 
des ZrO2, aufgetragen. 
 
Abbildung 47: Screening der Mischoxide auf TiO2 Basis, 120 °C, MeOH:PC 8:1, 
20 mL Volumen, 120 °C, MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, 
Autoklav [MMKat20-23, BRKat103, 105, 109, CBKat11-16, AP135-145] 
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Abbildung 48: Screening der Mischoxide auf Al2O2 Basis, 120 °C, MeOH:PC 8:1, 
20 mL Volumen, 120 °C, MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, 
Autoklav [BRKat74-78, 122, 116, 86, APKat3, AP151-161] 
 
Abbildung 49: Screening der Mischoxide auf ZrO2 Basis, 120 °C, 20 mL Volumen, 
120 °C, MeOH:PC 8:1, 1 g Katalysator, autogener Druck, 120 min, Autoklav 
[BRKat117, 123-125, 129, AP162-166] 
3. Ergebnisse und Diskussion 
 
 
68 
 
Wie zu erkennen ist, zeigen vor allem die Mischoxide des Lithiums sowie das Sr2TiO4 
eine sehr hohe Aktivität. Die erreichten Umsätze liegen bereits in der Nähe des 
thermodynamischen Gleichgewichtes, während die meisten anderen Katalysatoren 
nicht viel mehr Umsatz zeigen als die bereits in Abbildung 46 gezeigten 
Katalysatoren. Diese stark basischen Mischoxide (APKat4-FC, BRKat109) kämen 
demnach für eine kontinuierliche Versuchsdurchführung in Betracht, wenn die 
Synthese eines stabilen und unlöslichen Trägerkatalysators gelingt. Hierbei stellte 
sich schnell heraus, dass das Sr2TiO4 (BRKat109) leider keinen stabilen Katalysator 
bildet. Bereits ein einfaches Extrahieren des Katalysators mit Methanol erreicht einen 
beinahe vollständigen Aktivitätsverlust des Katalysators in einer anschließenden 
Reaktion. Die lithiumhaltigen Katalysatoren zeigten hingegen zumindest eine 
begrenzte Haltbarkeit in einer Methanolextraktion, was sie für weitergehende 
Untersuchungen interessant macht. 
Daher wurden als nächstes verschiedene Trägerkatalysatoren synthetisiert, welche 
auf der Basis der klassischen Trägermaterialien TiO2, Al2O3 und ZrO2 aufgebaut sind.  
 
 
3.3.2 Alkali- und Erdalkalimetallhaltige Mischoxide des Aluminiums 
Aufgrund der im Screening mit den Flash-Combustion Katalysatoren erhaltenen 
Ergebnisse wurde Aluminiumoxid mit verschiedenen Nitratlösungen der Alkalimetalle 
und Erdalkalimetalle imprägniert (Vorschrift siehe Kapitel 5.1.2) und anschließend 
kalziniert. Die dabei entstehenden Mischoxide auf der Katalysatoroberfläche, welche 
aus der Reaktion des Nitrates mit dem Katalysatorträger resultieren, bilden die aktive 
Komponente des Katalysators. Im Gegensatz zu den Katalysatoren, welche durch 
Flash-Combustion hergestellt worden sind, besitzen die Trägerkatalysatoren eine 
höhere Oberfläche, was in einer höheren katalytischen Aktivität resultieren sollte. Die 
Standzeit der Katalysatoren wurde überprüft, indem die Katalysatoren zwischen den 
Versuchen in einem Soxlett-Extraktor mit Methanol extrahiert wurden, um eine starke 
Beanspruchung des Katalysators zu simulieren. Da der lithiumhaltige Katalysator 
außerdem im Screening eine sehr hohe Aktivität gezeigt hat und sein Umsatz in der 
Nähe des thermodynamischen Gleichgewichtes lag, wurde das molare Verhältnis 
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von Methanol zu PC von 8:1 auf 4:1 reduziert und die Reaktionszeit auf 60 Minuten 
verringert. Durch diese Erhöhung des PC Anteils und die reduzierte Reaktionszeit 
sollte sich eine nachlassende Aktivität früher bemerkbar machen. 
Natürlich macht eine solche Änderung der Reaktionsbedingungen auch eine erneute 
Durchführung von Blindversuchen nötig, um eine Datengrundlage zu erhalten. In 
Abbildung 50 sind erneut die Ergebnisse einiger Blindversuche bei den geänderten 
Reaktionsbedingungen für verschiedene Temperaturen dargestellt. Die gezeigten 
Selektivitäten in diesem Kapitel beziehen sich allesamt auf die Selektivität zu DMC, 
da die Selektivität zu PG immer die gleichen Werte annimmt. 
 
Abbildung 50: Blindversuche bei verschiedenen Temperaturen, MeOH:PC 4:1, 
20 mL Volumen, autogener Druck, 60 min, Autoklav [CB9-12] 
 
Wie erwartet, liegen die Blindumsätze durch den reduzierten Methanolüberschuss 
und die kürzere Reaktionszeit deutlich unterhalb der in Kapitel 3.2.1 erhaltenen 
Umsätze. Die Selektivität zu DMC liegt mit 92-95 % sehr hoch und steht den 
Selektivitäten bei höheren Methanolüberschüssen in nichts nach. Von einer deutlich 
höhere Reaktionstemperatur als 180-190 °C wird jedoch abgesehen, da bei diesen 
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Temperaturen Ether als Nebenprodukte entstehen und die Selektivität der Reaktion 
reduzieren. Die hauptsächlich auftretenden Etherverbindungen sind dabei zum einen 
der Dimethylether und zum anderen die verschiedenen Methylether des 
Propylenglykols. 
Als Reaktionstemperatur für das Katalysatorscreening wurde 140 °C festgelegt, 
welche eine ausreichende Reaktionsgeschwindigkeit erlaubt, ohne dass störende 
Veretherungen auftreten.  
Abbildung 51 zeigt nun die Ergebnisse, welche mit den hergestellten 
Trägerkatalysatoren erhalten wurden. Die molaren Mengen an Alkali- bzw. 
Erdalkalimetallnitrat, mit welchen die Katalysatoren nach der Vorschrift aus Kapitel 5 
hergestellt wurden, waren bei allen Katalysatoren gleich. Wie jedoch bereits in 
Kapitel 3.1 besprochen, konnte eine röntgendiffraktometrische Untersuchung des 
amorphen Materials in den meisten Fällen die Bildung des Mischoxides weder 
bestätigen, noch widerlegen, wodurch die im Folgenden durchgeführten 
Untersuchungen zur Langzeitstabilität umso wichtiger wurden. 
 
Abbildung 51: Screening der Trägerkatalysatoren auf Al2O3 Basis, 140 °C,  
MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav 
[CBKat21-26, CB21-24, 82, 85] 
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Demnach zeigen die Trägerkatalysatoren, welche Erdalkalimetalloxide als aktive 
Komponente besitzen nur eine geringe katalytische Aktivität. Ihr Umsatz liegt im 
gleichen Bereich wie der Blindumsatz bei diesen Reaktionsbedingungen und die 
Selektivität zu DMC ist geringer. Die restlichen getesteten Katalysatoren, welche als 
Aktivkomponente Alkalimetalloxide besitzen, zeigten jedoch eine außerordentlich 
hohe Aktivität und erreichten trotz der veränderten Reaktionsbedingungen Umsätze 
in der Nähe des thermodynamischen Gleichgewichtes für ein 4:1 Gemisch aus 
Methanol und PC und die erhaltenen Selektivitäten liegen mit 90-98 % erneut wie 
gewohnt sehr hoch. Diese sehr hohe Aktivität rührt wahrscheinlich von der sehr 
hohen Basizität der Alkalimetalloxide und –mischoxide her. Da jedoch bereits 
festgestellt worden ist, dass Alkalimetalloxide im Reaktionsmedium zu einem großen 
Teil löslich sind, musste die Langzeitstabilität der Katalysatoren getestet werden, um 
herauszufinden, ob die Reaktion zu einem Teil homogen katalysiert wurde. Die 
Bildung eines Mischoxides aus Alkalimetall und Aluminium war der Katalysatortyp, an 
welchen die größten Erwartungen gestellt wurden, da ein solches Mischoxid eine 
ganz andere Löslichkeit aufweist und hoffentlich trotzdem eine genügende Basizität 
für die Umesterung besitzt. 
Hierzu wurde der benutzte Katalysator zunächst mit Methanol gewaschen und 
rezyklisiert. Falls er im zweiten Durchgang erneut eine gleichbleibende Aktivität 
aufwies, wurde der Katalysator in einem Soxlett für 24 h mit Methanol extrahiert. 
Dieser Schritt dient zur Simulation vieler Einsätze und verbindet die 
diskontinuierlichen Autoklavenversuche mit einer eventuellen kontinuierlichen 
Reaktionsführung. Die Temperatur der Soxlett-Extraktion kann dabei die 
Siedetemperatur des Methanols nicht übersteigen und liegt deutlich unterhalb der 
anvisierten Temperatur von 140 °C. Daher ist diese Methode nur bedingt geeignet, 
um eine Aussage über die Langzeitstabilität des Katalysators zu treffen. Sie dient im 
Folgenden also eher als Ausschlussmethode, da Katalysatoren, die bereits unter den 
Bedingungen der Extraktion Aktivität durch Leaching verlieren, dieses auch unter den 
Versuchsbedingungen tun werden. Dies ist auf die Abhängigkeit der Löslichkeit von 
der Temperatur zurückzuführen. Ein Vorteil der Extraktion ist das Entfernen von 
überschüssigem Alkalimetalloxid, welches kein Mischoxid gebildet hat. Da dieses in 
jedem Fall im Reaktionsgemisch löslich ist, hätte es zu einer ungewollten 
homogenen Katalyse geführt und eine zu hohe Katalysatoraktivität vorgetäuscht. 
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Lithium-Aluminium-Oxid: 
 
Abbildung 52: Recyclingversuche mit dem Lithium-Aluminium-Trägerkatalysator, 
140 °C, MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, 
Autoklav [CBKat21, CB47, 70-71] 
 
In Abbildung 52 sind die Ergebnisse des Recyclingtests mit dem 
Lithium-Aluminium-Mischoxids dargestellt. Die hohe Aktivität, welche der Katalysator 
im ersten Test gezeigt hat, nimmt bereits bei erstmaligem Wiedereinsatz um 25 % 
ab. Dies deutet darauf hin, dass ein Teil der katalytischen Aktivität durch homogene 
Katalyse zustande gekommen ist. Daraufhin wurde der benutzte Katalysator einen 
Tag lang mit Methanol extrahiert, um eine längere Versuchsreihe zu simulieren. Nach 
der Extraktion führte der Einsatz des Katalysators zu der gleichen Aktivität, welche er 
schon im zweiten Einsatz gezeigt hatte. Somit scheinen entweder die Bedingungen 
der Extraktion nicht ausreichend zu sein, um die lösliche Komponente des 
Katalysators zu extrahieren, oder es ist bereits sämtliches lösliches Material nach 
dem ersten Einsatz ausgewaschen worden. Die Röntgenstrukturanalyse zeigte auf 
dem frisch hergestellten Katalysator zumindest Spuren von noch vorhandenem 
Lithiumnitrat, welches ein Grund für dieses Verhalten liefern könnte. 
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Dementsprechend ist im ersten Einsatz das überschüssige Lithiumnitrat vom 
Katalysator herunter gewaschen worden und hat homogen einen Teil der 
katalytischen Aktivität übernommen. Die restliche Aktivität scheint demnach vom 
Mischoxid her zu rühren, welche jedoch geringer ist als zu Anfang angenommen 
wurde. 
 
Natrium-Aluminium-Oxid: 
 
Abbildung 53: Recyclingversuche mit dem Natrium-Aluminium-Trägerkatalysator, 
140 °C, MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, 
Autoklav [CBKat22, CB96, 110] 
 
Abbildung 53 illustriert die Ergebnisse des Recyclingtests des Natrium-Aluminium-
Oxids. Während im ersten Einsatz die katalytische Aktivität ähnlich hoch ist wie beim 
Lithium-Aluminium-Mischoxid, zeigt sich jedoch, dass sie bei Wiedereinsatz stark 
absinkt. Bereits beim zweiten Einsatz sinkt der Umsatz mit ca. 15 % beinahe auf 
Blindversuchniveau ab und auch die Selektivität zu DMC ist mit 60 % relativ gering. 
Wie in den vorherigen Versuchen zeigt sich auch in diesem Fall kein Nebenprodukt, 
sondern eine Anreicherung der Zwischenprodukte im Produktgemisch. Dieser starke 
Abfall der Aktivität zeigt, dass entweder die Bildung eines Mischoxids fehlgeschlagen 
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ist und sich das Natriumnitrat/Oxid ausgewaschen hat, oder dass das Mischoxid 
leider ebenfalls leicht löslich ist. In beiden Fällen ist der Katalysator für eine 
heterogene Anwendung in der kontinuierlichen Flüssigphase nicht geeignet, 
weswegen von weiteren Versuchen und Extraktionen abgesehen wird.  
 
Kalium-Aluminium-Mischoxid: 
 
Abbildung 54: Recyclingversuche mit dem Kalium-Aluminium-Trägerkatalysator, 
140 °C, MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, 
Autoklav [CBKat23, CB24, 98, 114, 121, 125, 127] 
 
In Abbildung 54 ist der Recyclingtest mit dem Kalium-Aluminium-Mischoxid 
dargestellt. Es zeigt sich, dass der auf diese Weise hergestellte Katalysator eine 
hohe Aktivität aufweist und scheinbar deutlich stabiler ist als die beiden vorherigen 
Katalysatoren. Selbst nach einer Extraktion besitzt der Katalysator weiterhin eine 
hohe Aktivität, die erst nach dem fünften Einsatz langsam abnimmt. Nach einer 
weiteren Extraktion zeigte sich jedoch, dass ein weißer Niederschlag auf der 
Oberfläche des Aluminiumoxidträgers abgelagert wurde. Dies deutet auf ein 
Auswaschen des Katalysators hin. Der Niederschlag konnte abgewaschen werden 
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worauf es jedoch zu einem starken Einbruch in der katalytischen Aktivität kam. Der 
Grund für dieses Verhalten liegt vermutlich in der geringeren Löslichkeit des 
Kaliumnitrates bzw. seines Oxids/Mischoxids. Diese geringere Löslichkeit sorgt dafür, 
dass das Auswaschen des Aktivmaterials natürlich länger dauert und demnach eine 
Verringerung der Aktivität erst später auftritt. Die große Menge ausgewaschenen 
Materials hingegen deutet darauf hin, dass beinahe das gesamte Aktivmaterial löslich 
und demnach der Katalysator für einen längerfristigen kontinuierlichen Einsatz nicht 
geeignet ist. 
 
Zusammenfassend lässt sich also sagen, dass das Aufbringen von Alkalimetallnitrat 
auf Aluminiumoxid eine Möglichkeit ist sehr aktive Katalysatoren für die 
Umesterungsreaktion bei 140 °C zu synthetisieren, während das Aufbringen von 
Erdalkalimetallnitrat nur zu geringerer Aktivität führte. Leider zeigte sich, dass bei 
allen aktiven Katalysatoren zumindest ein Teil des Aktivmaterials löslich ist und die 
katalytische Aktivität demnach mit zunehmender Reaktionszeit oder 
Wiedereinsatzzahl abnimmt. Am besten geeignet scheint bis jetzt das 
Lithiumaluminat zu sein, da selbst nach Auswaschung des löslichen Lithiumnitrates 
der Katalysator einen Teil der katalytischen Aktivität zurück behielt. Eine weitere 
Untersuchung des Lithium-Aluminium-Trägerkatalysators in einer kontinuierlichen 
Reaktionsführung könnte dies bestätigen oder einen langsamen Aktivitätsverlust 
sichtbar machen. 
 
3.3.3 Alkali- und Erdalkalimetallhaltige Mischoxide des Zirkoniums 
Als nächstes Trägermaterial wurde mit Lanthanoxid teilweise tetragonal stabilisiertes 
Zirkoniumdioxid (PSZ) eingesetzt, dessen Herstellung in Kapitel 5 beschrieben ist. 
Dieses Trägermaterial wurde eingesetzt, weil es gegenüber dem reinen 
Zirkoniumdioxid eine beinahe doppelt so hohe Oberfläche von etwa 60 m²/g aufweist. 
Wie bereits bei den Aluminiumoxidkatalysatoren wurde der Träger mit verschiedenen 
Nitratlösungen imprägniert und anschließend kalziniert. Das daraus gebildete Oxid 
oder Mischoxid bildet auch in diesem Fall die aktive Komponente des Katalysators. 
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Abbildung 55 zeigt die Umsätze und die Selektivitäten der so erhaltenen 
Katalysatoren nach dem ersten Einsatz. 
 
 
Abbildung 55: Screening der Trägerkatalysatoren auf PSZ (teilweise stabilisiertes 
Zirkoniumdioxid) Basis, 140 °C, MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, 
autogener Druck, 60 min, Autoklav [CBKat31-35,CB128-132] 
 
Alle Katalysatoren, mit Ausnahme des mit Barium imprägnierten Katalysators, weisen 
eine sehr hohe Aktivität mit Umsätzen in der Nähe des thermodynamischen 
Gleichgewichtes und Selektivitäten um 95 % auf. Die geringe Aktivität des 
bariumhaltigen Katalysators kann mit der zuvor durchgeführten Röntgenstruktur-
analyse erklärt werden. Diese zeigt, dass sich weder Bariumoxid, noch das Barium-
Zirkonium-Mischoxid bilden, welche die eigentlich katalytisch wirksamen Spezies 
sein sollten. Stattdessen bildet sich das sehr stabile Bariumcarbonat, welches sich 
erst ab Temperaturen von ca. 1300 °C in Bariumoxid zersetzen würde. Das 
Bariumcarbonat ist zwar sehr schwer löslich, zeigt jedoch auch keinerlei katalytische 
Aktivität.  
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Dementsprechend wurden für die weiteren Versuche und Extraktionen nur die 
katalytisch aktiven Katalysatoren verwendet. Hierzu wurden die bereits verwendeten 
Trägerkatalysatoren, ähnlich wie bei den Aluminiumoxidkatalysatoren, für 24 h in 
einem Soxlett-Extraktor mit siedendem Methanol extrahiert. Bei allen Extraktionen 
zeigte sich schnell, dass ein Teil des Katalysators im Methanol löslich war und es 
kam zunächst zu einer gelblichen Verfärbung des Methanols und schließlich schied 
sich sogar Feststoff im Sumpf ab. Da das PSZ (CB3) nicht in Methanol löslich ist, ist 
es sehr wahrscheinlich, dass es sich bei dem ausgewaschenen Material um die 
Aktivkomponente handelt und demnach sämtliche hergestellten Katalysatoren zu 
immensem Leaching neigen. Wie Abbildung 56 zeigt, bestätigen sich diese 
Vermutungen, da nach dem Extrahieren bei fast allen Katalysatoren ein starker 
Einbruch in ihrer katalytischen Aktivität zu verzeichnen ist. 
  
Abbildung 56: Wiederholungsversuche nach einer Extraktion, 140 °C, MeOH:PC 
4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav [CBKat31-
34, CB135-140] 
 
Einzig der lithiumhaltige Katalysator zeigte nach der durchgeführten Extraktion 
weiterhin seine sehr hohe Aktivität. Da jedoch auch bei diesem Katalysator ein 
deutliches Leaching während der Extraktion erkannt wurde (gelbliches Methanol und 
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Feststoff im Sumpf), wird davon ausgegangen, dass die hohe Aktivität des 
Lithiumkatalysators auch weiterhin von homogener Katalyse herrührt. Das Leaching 
des Lithiumkatalysators ist voraussichtlich noch nicht abgeschlossen, da 
Lithiumsalze im Allgemeinen etwas schwerer löslich sind als die Salze beispielsweise 
des Natriums oder Kaliums. Daher wurde der Katalysator ein weiteres Mal extrahiert, 
wobei auch in diesem Fall eine große Menge ausgewaschenen Materials im Sumpf 
erkannt werden konnte. Dies stützt die Theorie, dass die hohe Aktivität durch lösliche 
Bestandteile zustande kommt. Wie ebenfalls in Abbildung 56 zu erkennen ist, nimmt 
die Aktivität nach der zweiten Extraktion genauso stark ab, wie die der anderen 
Katalysatoren. 
 
Zusammenfassend lassen sich demnach ähnliche Schlüsse aus den Experimenten 
ziehen, wie es schon bei den auf Aluminiumoxid aufgebrachten Trägerkatalysatoren 
erfolgt ist. Das Aufbringen von sowohl Alkali- als auch Erdalkalimetallnitrat auf PSZ 
ist eine Möglichkeit, sehr aktive Katalysatoren für die Umesterungsreaktion zu 
erhalten. Ob sich tatsächlich ein Mischoxid bildet, oder ob die Nitrate sich zu den 
reinen Oxiden zersetzen, konnte nicht vollständig festgestellt werden, ist aber auch 
nicht von herausragender Bedeutung, da die sich bildenden Verbindungen in jeden 
Fall im Reaktionsmedium löslich sind und für die heterogene Katalyse nicht geeignet 
sind. Das Leaching der Katalysatoren scheint mit Ausnahme des lithiumhaltigen 
Katalysators sogar noch schneller abzulaufen als bei den Aluminiumoxid-
katalysatoren. Nur beim bariumhaltigen Katalysator konnte keinerlei katalytische 
Aktivität festgestellt werden, was an der Bildung der außergewöhnlich stabilen 
Bariumcarbonatphase liegt. 
 
 
3.3.4 Alkali- und Erdalkalimetallhaltige Mischoxide des Titans 
Als drittes Trägermaterial wurde das Titandioxid getestet. Auch dieses Mal wurden 
die Katalysatoren hergestellt, indem das Titandioxid mit den Nitraten der Alkali- und 
Erdalkalimetalle imprägniert wurde. Als Trägermaterial wurde das Titandioxid P25 
(HV10/36) von der Degussa benutzt, da dies durch Verbrennung von 
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Titantetrachlorid hergestellt worden ist. Dadurch waren auf diesem Trägermaterial 
keinerlei saure Sulfationen zu finden, welche die Basizität der fertiggestellten 
Katalysatoren mindern könnte. Der Träger bestand vor der Imprägnierung aus einem 
Anatas-Grundgerüst, welches mit einer Rutilphase überzogen worden ist. Hierdurch 
besaß der Träger eine Oberfläche von etwa 50 m²/g, was etwa doppelt so hoch ist 
wie die vergleichbare Oberfläche einer so hergestellten reinen Rutilphase. Um diese 
Struktur beizubehalten, wurde versucht, das Nitrat bei so niedrigen Temperaturen zu 
verglühen, wie es eben möglich ist. Hierzu wurde eine thermogravimetrische 
Untersuchung des mit Lithiumnitrat imprägnierten Katalysators durchgeführt 
(Abb. 57). 
 
Abbildung 57: Thermogravimetrische Untersuchung des mit Lithiumnitrat 
imprägnierten Titandioxidkatalysators, Temperaturrampe 2 K/min 
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Wie zu erkennen ist, verliert der Katalysator zunächst bis 200-250 °C etwa 5 % 
seines Ausgangsgewichtes, was auf restliches Wasser der Imprägnierung 
zurückzuführen ist. Das Nitrat selbst zersetzt sich beinahe schlagartig bei einer 
Temperatur von knapp 500 °C, wobei in diesem Fall der Katalysator etwa 15 % an 
Gewicht verliert. Die DSC Kurve zeigt, dass diese schnelle Zersetzung exotherm ist 
und somit relativ viel Wärme freisetzt. Aufgrund dieser Ergebnisse ist eine 
Temperatur von mindestens 500-550 °C nötig, um eine sichere Zersetzung des 
Lithiumnitrates zu gewährleisten. Eine Röntgenstrukturanalyse zeigte jedoch, dass 
nach dem Imprägnieren und Kalzinieren des Nitrates die gesamte Anatasphase 
verschwunden war und der Katalysator nur noch in der Rutilphase (sowie der 
Mischoxidphase) vorlag. Dies ist deshalb verwunderlich, weil bei den eingesetzten 
Kalziniertemperaturen eine Phasenumwandlung von Anatas zu Rutil nur sehr 
langsam vonstattengehen sollte und nach dem Kalzinieren noch ein großer Teil der 
Anatasphase vorhanden sein sollte. Der Grund hierfür liegt wahrscheinlich in der 
Exothermie der Nitratzersetzung. Sobald die Temperatur für eine Zersetzung 
ausreicht, beginnt sich der Katalysator durch zerfallendes Nitrat weiter Aufzuheizen 
und erreicht Temperaturen, welche deutlich oberhalb der angestrebten 
Kalziniertemperatur liegen. Bei diesen Temperaturen wandelt sich das Anatas viel 
schneller in Rutil um, so dass gegen Ende der Kalzinierung eine reine Rutilphase 
erhalten wird. Eine BET Messung zeigte, dass die Oberfläche den Erwartungen 
entsprechend von 50 m²/g auf etwa 25 m²/g abnahm. Eine bessere 
Temperaturkontrolle bei der Kalzinierung könnte dieses Problem zwar umgehen, 
konnte aber mit den zur Verfügung stehenden Materialien nicht erreicht werden. 
Daher liegen die Oberflächen der im Folgenden untersuchten Mischoxidkatalysatoren 
deutlich unter den theoretisch erreichbaren Werten. Abbildung 58 zeigt die Umsätze 
und Selektivitäten, welche die so hergestellten Katalysatoren in ihrem ersten Einsatz 
zeigten. 
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Abbildung 58: Screening der Trägerkatalysatoren auf TiO2 Basis, 140 °C, 
MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav 
[APKat5, CBKat12-16, CB73-76, 83, 84] 
 
Die Aktivitäten der Katalysatoren lassen sich, ähnlich wie die Katalysatoren auf Al2O3 
Basis, in zwei Kategorien einteilen. Die Katalysatoren, welche mit Alkalimetallnitrat 
imprägniert worden sind, zeigen eine sehr hohe Aktivität und erzielen wieder einmal 
Umsätze in der Nähe der thermodynamischen Gleichgewichtes und Selektivitäten 
von über 95 %. Die anderen Katalysatoren, welche mit Erdalkalimetallnitrat 
imprägniert wurden, zeigen eine deutlich geringere Aktivität. Es kann zwar ein Trend 
erkannt werden, so scheint Barium besser zu sein als Calcium, welche wiederrum 
besser als Magnesium ist, doch keines der getesteten Erdalkalimetalle erreicht die 
hohen Aktivitäten der Alkalimetalle. Der Trend der erdalkalimetallhaltigen 
Katalysatoren kann sowohl mit der zunehmenden Basizität der Metalle mit 
zunehmender Ordnungszahl, als auch eventuell durch zunehmende Löslichkeit der 
Oxide erklärt werden. Da die Aktivitäten der Alkalimetalle jedoch um einiges höher 
liegen als die der Erdalkalimetalle, werden diese Katalysatoren im Folgenden nicht 
weiter untersucht.  
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Lithium-Titan-Oxid (APKat5): 
 
Abbildung 59: Recyclingversuche mit dem Lithium-Titan-Trägerkatalysator, 140 °C, 
MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav 
[APKat5, CB100, 104-106, 116, 119] 
 
In Abbildung 59 sind die Ergebnisse der Recyclingversuche mit dem 
Lithium-Titan-Trägerkatalysator dargestellt. Wie zu erkennen ist, nimmt die Aktivität 
des Katalysators auch nach Wiedereinsatz nicht ab. Daraufhin wurde der Katalysator 
wie bereits in den vorherigen Kapiteln dargestellt, einen Tag lang mit siedendem 
Methanol in einem Soxlett-Extraktor extrahiert. Der extrahierte Katalysator wurde 
erneut zweimal eingesetzt und zeigte auch weiterhin eine sehr hohe Aktivität. Im 
Gegensatz zu den anderen Katalysatoren, welche nach einer einmaligen Extraktion 
ihre Aktivität beibehielten, zeigten sich jedoch in diesem Fall keinerlei Anzeichen 
eines starken Leachings. Trotzdem wurde der Katalysator ein zweites Mal extrahiert 
und wieder eingesetzt. Seine gleichbleibend hohe Aktivität wurde jedoch nicht 
geschmälert und die erreichten Umsätze und Selektivitäten waren vergleichbar mit 
dem ersten Einsatz. Dies deutet darauf hin, dass der Katalysator trotz seiner hohen 
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Aktivität nicht oder nur in sehr geringem Maße zum Leaching neigt und 
dementsprechend eine hohe Katalysatorstandzeit aufweist, solange keinerlei andere 
Desaktivierungsmechanismen eine Rolle spielen. Es ist natürlich auch denkbar, dass 
die Bedingungen der Extraktion nicht ausreichen, um ein Leaching des Katalysators 
zu erreichen und das es im Reaktionsgemisch bei den höheren Temperaturen von 
etwa 140 °C trotz allem zu einem langsamen Auswaschen von Aktivmaterial kommt. 
Um eine solche Möglichkeit zu untersuchen, wäre es jedoch sinnvoller, eine 
kontinuierliche Festbettreaktion durchzuführen und die Aktivität des Katalysators über 
die Zeit zu untersuchen, da ein diskontinuierlicher Einsatz über eine sehr große 
Anzahl von Zyklen demgegenüber aufwendiger wäre. Um ein Leaching möglichst 
ausschließen zu können, wäre es auch denkbar, eine kontinuierliche Gasphasen-
reaktion zu betreiben, da das Aktivmaterial über die Gasphase nicht ausgetragen 
werden kann. Der Nachteil einer solchen Reaktionsführung wäre jedoch eine relativ 
hohe Reaktionstemperatur, da PC erst bei etwa 240 °C siedet.  
Bevor jedoch solche kontinuierlichen Reaktionsführungen besprochen werden, 
werden zunächst die weiteren Titandioxid Trägerkatalysatoren beurteilt, welche 
ebenfalls eine hohe Aktivität aufwiesen. 
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Natrium-Titan-Oxid (CBKat12): 
 
Abbildung 60: Recyclingversuche mit dem Natrium-Titan-Trägerkatalysator, 140 °C, 
MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav 
[CBKat12, CB93, 109] 
 
Abbildung 60 zeigt die Ergebnisse des Wiederholungsversuchs mit dem 
Natrium-Titan-Oxid Katalysators. Im Gegensatz zu den Ergebnissen des 
Lithium-Titan-Oxids zeigt die Aktivität bereits nach einmaligem Wiedereinsatz einen 
Abfall um etwa 25 %. Das Verhalten ähnelt demnach eher den auf Aluminiumoxid 
basierenden Katalysatoren und die Aktivität des Natrium-Titan-Oxid scheint 
zumindest teilweise auf lösliche Bestandteile und homogene Katalyse zurück-
zuführen zu sein. Auch die Selektivität zu DMC sinkt auf etwa 80 % ab, wobei erneut 
die restlichen Produkte die Zwischenprodukte der Reaktion sind. Es wurde auf eine 
Extraktion nach dem Wiedereinsatz verzichtet, da bereits klar war, dass dieser 
Katalysator deutlich weniger aktiv und stabil war als der bereits beschriebene 
lithiumhaltige Katalysator und somit für einen längeren Einsatz in einer kontinuierlich 
arbeitenden Anlage für Flüssigphasenbetrieb nicht geeignet ist.  
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Kalium-Titan-Oxid (CBKat13): 
 
 
Abbildung 61: Recyclingversuche mit dem Kalium-Titan-Trägerkatalysator, 140 °C, 
MeOH:PC 4:1, 20 mL Volumen, 0.5 g Katalysator, autogener Druck, 60 min, Autoklav 
[CBKat13, CB95, 112, 123, 133] 
 
Der Kalium-Titan-Oxid Katalysator (Abb. 61) besitzt eine höhere Stabilität als der 
natriumhaltige Katalysator. Im zweiten Einsatz behielt er seine Aktivität und erreichte 
erneut einen Umsatz von fast 40 % mit nur leicht verringerter Selektivität. Auch die 
anschließende Extraktion mit Methanol zeigte keinerlei Auswirkung auf die Aktivität. 
Es konnte jedoch festgestellt werden, dass sich, ähnlich wie bei den Katalysatoren 
auf PSZ Basis, während der Extraktion ein großer Teil an ausgewaschenem Material 
im Sumpf anreicherte, was trotz der gleichbleibenden Aktivität auf ein ausgedehntes 
Leaching hindeutet. Daher wurde der Katalysator ein zweites Mal extrahiert und 
verlor, wie in der Abbildung 61 deutlich zu erkennen ist, beinahe seine vollständige 
Aktivität. Somit scheidet auch dieser Katalysator für eine kontinuierliche Flüssig-
phasenreaktion aus. 
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Zusammenfassend lässt sich sagen, dass im Falle der Titandioxid-basierten 
Katalysatoren der lithiumhaltige Katalysator heraussticht. Während die 
Erdalkalimetalle erneut nur geringere Aktivitäten aufweisen und sowohl der 
natriumhaltige, als auch der kaliumhaltige Katalysator ein starkes Leaching zeigten, 
hält der lithiumhaltige Katalysator den Anforderungen stand und behält seine hohe 
Aktivität. Bei den Extraktionen zeigte sich, im Gegensatz zu den meisten anderen 
Katalysatoren, keinerlei Anzeichen für ein starkes Leaching und demnach scheint 
dieser Katalysator sowohl für eine kontinuierliche Flüssigphasenanwendung, als 
auch für eine Gasphasenanwendung geeignet zu sein. 
 
3.3.5 Basische Ionenaustauscherharze 
Ähnlich wie saure Ionenaustauscherharze besitzen basische Harze eine weitaus 
geringere thermische Haltbarkeit als Metalloxidkatalysatoren. Dies gilt vor allem für 
solche stark basischen Harze, welche Hydroxidionen als Gegenionen besitzen. Ihre 
thermische Belastbarkeit übersteigt selten Werte von 40-60 °C und ihre Reaktions-
temperaturen unterscheiden sich demnach drastisch von denen der bisher 
besprochenen Katalysatoren [100]. Im Laufe dieser Forschung wurden verschiedene 
Ionenaustauscherharze getestet, deren Ergebnisse bereits publiziert wurden [97]. 
Daher wird in dieser Arbeit nur eine Zusammenfassung dieser Ergebnisse geliefert 
und ihr möglicher Einsatz diskutiert.  
Zunächst wurde die katalytische Aktivität verschiedener Ionenaustauscherharze in 
diskontinuierlicher Reaktionsführung bei einer möglichst hohen Temperatur von 
40 °C getestet. Da bei dieser Temperatur der Dampfdruck der Reaktionslösung 
weniger als 1 bar beträgt, wurden diese Experimente nicht in Autoklaven, sondern im 
Glaskolben durchgeführt, was durch die einfache Entnahme von Proben während der 
Reaktion eine bessere zeitliche Auflösung erlaubte. Es wurden dabei vier 
verschiedene Ionenaustauscherharze getestet (Tab. 4), von denen drei die stark 
basischen Hydroxidionen und eines die schwächer basischen Chloridionen besaßen. 
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Tabelle 4: Bezeichnung und Typ der eingesetzten Ionenaustauscherharze 
 
 
Abbildung 62: Umsatz von PC und Selektivität zu DMC über die Zeit, 40 °C, 20 mL 
Volumen, 1 g Katalysator, Umgebungsdruck,  MeOH:PC 8:1, (a) Umsatz, (b) 
Selektivität, (1) Amberlyst A26/OH (2) PA312L/OH (3) MS-MP725A/OH (4) MAR-
MSA/Cl [HV07/2, 08/09, 08/25, 08/26, AP42, 57-59] 
 
Die eingesetzten stark basischen Ionenaustauscherharze, welche Hydroxid Anionen 
besitzen, zeigen eine sehr hohe Aktivität und setzen unter den beschriebenen 
Bedingungen zwischen 50 und 65 % des PC um, wobei ihre Selektivität sehr hoch 
ist. Im Fall des weniger basischen MAR-MSA Harzes zeigt sich, dass seine Aktivität 
Bezeichnung Hersteller Typ Form Max. Temp. 
PA312L 
[HV08/09] Residion Makroporös OH- 60 °C 
MS-MP725A 
[HV08/26] DOW Makroporös OH- 60 °C 
MAR-MSA 
[HV08/25] DOW Makroporös Cl- 100 °C 
Amberlyst A26 
[HV07/2] Rohm & Haas Makroporös OH- 60 °C 
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weit hinter den anderen Katalysatoren zurückbleibt und die Umesterung scheinbar 
auf der Stufe der Zwischenprodukte anhält (daher keine Selektivität zum Produkt). 
Da die restlichen Katalysatoren eine ähnliche Aktivität zeigten und auch sehr ähnlich 
aufgebaut sind, wird im Folgenden nur die Aktivität des PA312L weiter beschrieben. 
Ein kontinuierliches Experiment bei niedrigeren Temperaturen und eine höheren PC 
Konzentration zeigte, dass der Katalysator relativ schnell seine Aktivität verliert. Über 
eine Temperaturrampe wurde versucht dies auszugleichen (Abbildung 63). 
 
Abbildung 63: Umsatz an PC und Selektivität zu DMC in einem kontinuierlichen 
Festbettreaktor, Umgebungsdruck, 15 g PA312L/OH, MeOH:PC 4:1, WHSV 0.9 h-1 
[HV08/09, APC61-83] 
 
Es zeigt sich, dass eine Temperaturrampe keine geeignete Methode ist, um die 
Desaktivierung des Katalysators zu verhindern. Es ist zwar zu erkennen, dass der 
Umsatz nach einer Temperaturerhöhung um jeweils 5 °C leicht zunimmt, doch ist 
diese Aktivitätserhöhung eher marginal und zu vernachlässigen. Eine viel wichtigere 
Erkenntnis ist, dass bei Erhöhung der Temperatur auch die Desaktivierung des 
Katalysators beschleunigt wird. Während bei -10 °C der Umsatz z. B. nur um etwa 
5 % zurückgeht, nimmt er bei 0 °C um ganze 20 % ab. Diese Vervierfachung der 
Desaktivierungsgeschwindigkeit steht in keinem Verhältnis zu der leichten 
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Umsatzsteigerung. Daher wurde von einer Temperatursteigerung in den weiteren 
Experimenten abgesehen. 
Da der Desaktivierung des Katalysators somit nicht entgegengewirkt werden konnte, 
wurde als nächstes nach einer Regenerationsmöglichkeit gesucht, wobei der 
Desaktivierungmechanismus dabei natürlich eine große Rolle spielte. Durch 
Ansäuern des gebrauchten Katalysators mit 1 M HCl Lösung und Barytwasser 
konnte nachgewiesen werden, dass sich die hochaktiven und stark basischen 
Hydroxid Anionen in schwach basische Carbonat Anionen transformiert hatten. Diese 
Umwandlung geschieht höchst wahrscheinlich durch eine Reaktion der Hydroxid 
Anionen mit den diversen Carbonaten, welche im Reaktionsgemisch unausweichlich 
vorhanden sind oder durch sehr langsames Auswaschen. Da die Carbonate nicht 
aus dem Reaktionsgemisch entfernt werden können, ist diese Desaktivierung nicht 
zu umgehen und eine Regeneration muss stattfinden. Die einfachste Methode 
besteht natürlich darin die Ionen erneut auszutauschen, indem der Katalysator mit 
einer wässrigen basischen Lösung gewaschen wird, wobei zu hoffen ist, dass der 
Austausch der Ionen möglichst quantitativ stattfindet [101]. Dementsprechend wurde 
der desaktivierte Katalysator aus Abbildung 56 in einem Batch Experiment erneut 
eingesetzt. Verglichen wurde dabei seine katalytische Aktivität mit der des frischen 
Katalysators und mit seiner eigenen Aktivität, nachdem er mit 1 M KOH Lösung 
gewaschen wurde. Die Ergebnisse sind in Abbildung 64 zusammengefasst. 
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Abbildung 64: Ausbeute der Recyclingversuche, RT, Umgebungsdruck, 30 mL 
Volumen, 1.5 g PA312L/OH, MeOH:PC 4:1 [HV08/09, AP108, 110, 112] 
 
Es ist deutlich zu erkennen, dass eine Regeneration des Katalysators durch 
Waschen mit KOH möglich ist. Die Regeneration verläuft sogar so vollständig, dass 
der regenerierte Katalysator eine höhere katalytische Aktivität zeigt als der frisch 
eingesetzte Katalysator. Dieses Ergebnis zeigt, dass bereits der frisch eingesetzte 
Katalysator durch seine Lagerung im Kühlschrank teilweise desaktiviert ist. 
Wahrscheinlich hat er während der Lagerdauer etwas CO2 aus der Umgebungsluft 
adsorbiert und bereits einige Carbonat Gegenionen ausgebildet. Um jedoch 
ausschließen zu können, dass die hohe Aktivität des regenerierten Katalysators auf 
noch im Katalysator verbliebene KOH Lösung zurückzuführen ist, wurde dieser 
erneut in einer kontinuierlichen Reaktion eingesetzt. Im Falle einer homogenen 
Katalyse durch KOH müsste die Aktivität sehr schnell abfallen, da dieser Teil des 
Katalysators ausgewaschen wird. 
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Abbildung 65: Umsatz an PC und Selektivität zu DMC bei Einsatz des regenerierten 
Katalysators, -10 °C, Umgebungsdruck, 15 g PA312L/OH, MeOH:PC 4:1, 
WHSV 0.9 h-1 [HV08/09, APC121-126] 
 
 
Wie aus den Ergebnissen in Abbildung 65 zu erkennen ist, deutet das Verhalten des 
Katalysators nicht darauf hin, dass eine homogene Katalyse durch KOH stattfindet. 
Die anfängliche katalytische Aktivität des regenerierten Harzes zeigt in etwa die 
gleiche Höhe wie bereits in Abbildung 63 gezeigt. Durch den fehlenden 
Temperaturanstieg sinkt die Aktivität jedoch langsamer als im vorangegangenen 
Experiment, so dass nach einer Reaktionszeit von etwa 4 Tagen die verbleibende 
Aktivität des regenerierten Katalysators weit oberhalb der des frisch eingesetzten 
Katalysators aus Abbildung 56 liegt.  
Zusammenfassend lässt sich also sagen, dass die basischen Ionenaustauscherharze 
die mit Abstand aktivsten heterogenen Katalysatoren sind, welche im Verlauf dieser 
Arbeit getestet worden sind. Bereits bei Temperaturen um -10 °C zeigen sie eine 
hohe Aktivität und Selektivität zu den Zielprodukten. Leider erfolgt eine relativ 
schnelle Desaktivierung durch Anionenaustausch, welche wahrscheinlich nur sehr 
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schwer zu unterdrücken ist. Dies macht eine häufige Regeneration erforderlich und 
sorgt in diesem Zusammenhang für eine Salzfracht an z. B. Kaliumcarbonat. 
Dadurch besitzt der Einsatz des Harzes als heterogener Katalysator nur schwer eine 
Rechtfertigung, da natürlich auch direkt mit KOH homogen katalysiert werden könnte 
ohne den Umweg über einen Ionenaustauscher zu gehen, was die gleiche Salzfracht 
liefern würde. Daher werden die im Folgenden aufgeführten kontinuierlichen 
Versuchsanlagen nicht mit den basischen Ionenaustauschern bestückt, sondern mit 
dem bisher als leachingresistent gekennzeichneten Lithium-Titan-Oxid (APKat 5). 
 
 
3.4 Anlage für kontinuierlichen Gasphasenbetrieb 
Nachdem mit dem Lithium-Titan-Oxid ein potentiell geeigneter Katalysator für die 
Umesterung von PC mit Methanol zu DMC gefunden wurde, wurde über die 
Realisierung einer kontinuierlichen Reaktionsführung nachgedacht. Als Reaktor 
wurde dabei ein einfaches Festbett eingesetzt, über welches die mobile Phase 
geleitet werden konnte. Als erste Reaktionsführung wurde dabei eine reine 
Gasphasenreaktion angestrebt, da viele Katalysatoren in der Flüssigphase bisher ein 
starkes Leaching gezeigt hatten, welches durch eine Gasphasenreaktion zu großen 
Teilen unterdrückt werden könnte. Der Nachteil einer Gasphasenreaktion ist in 
diesem Fall jedoch, dass PC erst bei etwa 240 °C siedet während die bisher 
beobachtbaren Nebenreaktionen bereits bei etwa 180-200 °C auftreten. Es ist zwar 
möglich, die nötige Reaktionstemperatur zu reduzieren, indem der Anlagendruck 
gesenkt wird [102], jedoch muss, wie Abbildung 59 zeigt, der Druck sehr stark 
abgesenkt werden um Siedetemperaturen von weniger als etwa 190-200 °C zu 
erhalten. Daraus folgt natürlich, dass bei einer gegebenen Anlage, welche wie in 
Kapitel 5 beschrieben ist, nur sehr geringe Verweilzeiten am Katalysator eingehalten 
werden können, wenn die WHSV nicht sehr gering gewählt wird. 
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Abbildung 66: Messwerte für den Siedepunkt von PC als Funktion des Druckes [103]  
 
Dieser Einfluss der WHSV auf die Verweilzeit am Katalysator für einen Druck von 
150 mbar und eine Temperatur von 180 °C ist in Tabelle 5 dargestellt, wobei davon 
ausgegangen wird, dass das Reaktorvolumen 25 mL beträgt und das 
stöchiometrische Mischungsverhältnis von 2:1 eingesetzt wird. Es ist deutlich zu 
erkennen, dass sich die Verweilzeiten im Bereich von nur einigen wenigen Sekunden 
liegen. Selbst wenn die WHSV auf nur 0.01 h-1 heruntergeregelt würde (für die 
aufgebaute Versuchsapparatur viel zu niedrig) erreicht die Verweilzeit nur einen Wert 
von knapp 1.5 Minuten, was natürlich um Größenordnungen unter den 60 Minuten 
der diskontinuierlichen Reaktionsführung ist. 
Es ist daher möglich, dass die Reaktionszeit nicht ausreicht, um PC zur Reaktion zu 
bringen und dass höhere Temperaturen eingesetzt werden müssen, um die 
Reaktionsgeschwindigkeit zu erhöhen. Sollte dies der Fall sein, so wird der Druck 
wieder auf Umgebungsdruck erhöht, um die Dichte der Gasphase zu erhöhen und 
die Kontaktzeit am Katalysator zu verlängern. 
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Tabelle 5: Berechnete Verweilzeiten am Katalysator, 180 °C, 150 mbar, 15 g 
Katalysator, MeOH:PC 2:1, 25 mL Reaktorvolumen 
WHSV          
/h-1 
Gesamtstoffdurchsatz 
/mmol*s-1 
Gasvolumen 
/mL*s-1 
Verweilzeit      
/s 
0.01 0.0012 0.30 82.37 
0.05 0.0061 1.52 16.47 
0.1 0.0122 3.04 8.24 
0.5 0.0612 15.18 1.65 
1 0.1224 30.35 0.82 
 
Diese Annahmen erwiesen sich als richtig, da die Umsätze und Selektivitäten, 
welche im Unterdruck bei Temperaturen bis 200 °C erreicht werden konnten, nur 
sehr gering sind. Abbildung 67 zeigt auf der linken Seite den Blindumsatz bei einer 
Reaktionstemperatur von 200 °C und 150 mbar, während auf der rechten Seite die 
gleichen Reaktionsbedingungen unter Einsatz von 15 g des Lithium-Titan-Oxid 
Katalysators dargestellt sind. 
 
Abbildung 67: Umsätze und Selektivitäten im Unterdruck, 200 °C, 150 mbar, 15 g 
Katalysator, MeOH:PC 4:1, WHSV 0.6 h-1 [APKat4, APG1-4] 
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Sehr deutlich ist zu sehen, dass die Umsätze an PC sowohl im Blindversuch, als 
auch mit Katalysator nur bei etwa 1-2 % liegen und eine Selektivität zu DMC nicht 
vorhanden ist. Unter den Reaktionsbedingungen ist das Lithium-Titan-Oxid ein sehr 
aktiver Katalysator. Daher ist der Grund für diese enttäuschenden Ergebnisse 
wahrscheinlich die sehr geringe Verweilzeit. Da jedoch für die Wirtschaftlichkeit einer 
kontinuierlichen Reaktionsführung die WHSV auch einen Beitrag leistet, kann sie 
nicht beliebig weit herunter geregelt werden, um die Verweilzeit am Katalysator auf 
etwa eine Stunde zu erhöhen (was mit den vorhandenen Pumpen sowieso nicht 
möglich gewesen wäre). Daher muss die Reaktionsgeschwindigkeit der Umesterung 
gesteigert werden, um Umsatz und Selektivität zu erhöhen. Hierzu wurde die 
Reaktionstemperatur auf Werte zwischen 300-400 °C angehoben. Bei so hohen 
Reaktionstemperaturen ist eine Reaktionsführung unter Raumdruck möglich, da dass 
PC bei 240 °C siedet und eine Ausdünnung der Gasphase ist nicht mehr notwendig. 
Eine solch hohe Reaktionstemperatur erzeugt jedoch ganz eigene Probleme. Zum 
einen zersetzt sich das PC bei Temperaturen oberhalb seiner Siedetemperatur 
langsam und zum anderen können Veretherungen und andere Nebenreaktionen 
auftreten. Möglicherweise wirken sich die äußerst geringen Verweilzeiten dieses Mal 
positiv auf Umsatz und Selektivität aus, da sowohl die Zersetzung als auch die 
Nebenreaktionen Zeit benötigen. Falls der Katalysator die Hauptreaktion stark genug 
beschleunigt, ist es möglich, dass die unerwünschten Reaktionen zu langsam sind, 
um innerhalb der Verweilzeit in hohem Ausmaß stattzufinden.  
Bei diesen Versuchen wurde außer der Reaktionstemperatur auch die Menge an 
Trägergas variiert, welche zusammen mit den Edukten durch den Reaktor geschickt 
wurde. Durch das Anlegen eines solchen Gasstromes kann die Verweilzeit verringert 
werden, ohne die WHSV zu erhöhen und somit kann ihr Einfluss sichtbar gemacht 
werden. Außerdem kann durch die Wahl des Trägergases, welches in diesem Fall 
CO2 ist, der Partialdruck von CO2 erhöht werden, was Zersetzungsreaktionen der 
Edukte und Produkte zurückdrängt. Dieser Einfluss sollte jedoch nicht überschätzt 
werden, da die Zersetzungsreaktionen thermodynamisch sehr günstig sind und ohne 
einen immens hohen CO2 Partialdruck nur marginal verändert werden. 
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Abbildung 68: Umsatz an PC in der Gasphase bei verschiedenen Temperaturen 
und Gasströmen, 1 bar, MeOH:PC 2:1, 15 g Katalysator, WHSV 0.6 h-1 [APKat4, 
APG300, 350, 400] 
  
Abbildung 69: Selektivität zu DMC der Gasphase bei verschiedenen Temperaturen 
und Gasströmen, 1 bar, MeOH:PC 2:1, 15 g Katalysator, WHSV 0.6 h-1 [APKat4, 
APG300, 350, 400] 
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Die Abbildungen 68 und 69 zeigen die Umsätze und Selektivitäten, die bei den 
Experimenten erhalten wurden. Es ist sofort zu erkennen, dass der Umsatz bei 
Temperaturen um 300-350 °C nur sehr gering ist und trotz der höheren Reaktions-
temperaturen und Drücke kaum oberhalb der Ergebnisse aus Abbildung 67 liegt. Bei 
400 °C schließlich kann ein deutlich höherer Umsatz an PC erkannt werden, welcher 
immerhin bei etwa 25 % liegt. Hier ist auch der Einfluss der Verweilzeit sichtbar, da 
bei einem Trägergasstrom von 100 mL/min der Umsatz auf die Hälfte des 
Ausgangswertes absinkt. Wie aus Abbildung 69 deutlich wird, ist außerdem die 
Selektivität zum gewünschten Zielprodukt DMC bei 300 und 350 °C nicht vorhanden. 
Stattdessen ergeben sich beinahe ausschließlich Nebenprodukte wie Ether und 
Zersetzungsprodukte. Bei 400 °C hingegen findet sich schließlich auch DMC im 
Produktgemisch mit einer Selektivität von etwa 10-15 %. Diese Selektivität scheint 
unabhängig von der Verweilzeit am Katalysator zu sein, da sowohl ohne 
Trägergasstrom, als auch bei 100 mL/min CO2 die Selektivität in diesem Bereich 
verbleibt. Die restlichen 80-90 % werden in diesem Fall durch weitere Veretherungen 
und Zersetzungsprodukte wie z. B. Propylenoxid aufgefüllt. Die Massenbilanz der 
Versuche nimmt mit steigender Temperatur immer weiter ab, da als Zersetzungs-
produkt CO2 anfällt und der in hohem Maße gebildete Dimethylether bei 
Raumtemperatur gasförmig ist. Während bei 300 °C die Bilanz noch zu etwa 95 % 
geschlossen ist, findet sich bei 400 °C nur noch etwa 75 % der eingesetzten Masse 
im Produktgemisch wieder. Daher liegt die Selektivität, welche bei 400 °C auf etwa 
15 % berechnet wurde, um einiges niedriger und wird wahrscheinlich nur noch etwa 
5-7 % betragen. 
Die bereits beschriebenen Nebenprodukte bestehen zu einem hohen Anteil aus 
Veretherungsprodukten mit Methanol so wie z. B. Dimethylether, 
Monomethoxypropylenglykol oder Dimethoxypropylenglykol. Daher besteht 
zumindest die Möglichkeit, dass eine Reduzierung des Methanolanteils im 
Eduktgemisch zu einer Erhöhung der sehr niedrigen Selektivität führt. Daher wurde 
eine weitere Reihe von Experimenten durchgeführt, dieses Mal mit 
unterstöchiometrischen Mengen Methanol. 
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Abbildung 70: Umsatz an PC in der Gasphase bei verschiedenen Temperaturen 
und Gasströmen, 1 bar, MeOH:PC 1:2, 15 g Katalysator, WHSV 0.6 h-1 [APKat4, 
APG3002, 3502, 4002] 
 
Abbildung 71: Selektivität zu DMC in der Gasphase bei verschiedenen 
Temperaturen und Gasströmen, 1 bar, MeOH:PC 1:2, 15 g Katalysator, WHSV 
0.6 h-1 [APKat4, APG3002, 3502, 4002] 
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Die Abbildungen 70 und 71 zeigen die Umsätze und Selektivitäten, welche bei 
Einsatz eines molaren Mischungsverhältnisses von Methanol zu PC von 1:2 erreicht 
werden konnten. Die Umsätze sind vergleichbar mit den Umsätzen an PC, welche 
bereits mit dem stöchiometrischen Mischungsverhältnis erhalten wurden. Eine 
Ausnahme ist in diesem Fall, dass auch bei einem Trägergasstrom von 100 mL/min 
und 400 °C Reaktionstemperatur ein relativ hoher Umsatz von etwa 25 % des PC 
erhalten wurde. Der Grund hierfür liegt wahrscheinlich in einer Ungenauigkeit in der 
Pumpenleistung der eingesetzten Latek Pumpe, welche in einer etwas geringeren 
WHSV resultierte und aufgrund dessen einen leicht höheren Umsatz erbrachte als 
erwartet wurde. Das Hauptziel hingegen, die Steigerung der Selektivität durch 
Verringerung der Methyletherbildung, konnte nicht erreicht werden. Abbildung 71 
zeigt deutlich, dass die Selektivitäten in sämtlichen Fällen unterhalb von 15 % liegen 
und damit weiterhin sehr viel geringer sind als die in diskontinuierlichen 
Flüssigphasenexperimenten. Die Nebenprodukte sind auch in diesem Fall weiterhin 
Veretherungsprodukte sowie Zersetzungsprodukte, auch wenn durch den geringeren 
Methanolanteil das Spektrum der Veretherungen leicht zu Oligomeren des 
Propylenglykols verschoben wurde. Die Massenbilanz bleibt bei hohen Temperaturen 
auch weiterhin ein großes Problem, da sich offensichtlich signifikante Mengen des 
PC zersetzen und somit ein relativ großer Anteil an CO2 mit dem Abgas entweicht. 
Den Erwartungen entsprechend ist der Massenverlust bei Temperaturen von 400 °C 
und höheren Verweilzeiten (bei 0 mL/min Trägergas) am höchsten und erreicht 
Werte von bis zu 30 %. Dementsprechend gilt für diese Experimente, wie bereits in 
den Abbildung 68 und 69 angedeutet, dass die Selektivität, welche bei 400 °C auf 
etwa 12 % berechnet wurde, um einiges niedriger liegt und wahrscheinlich nur noch 
etwa 3-5 % beträgt. 
 
Zusammenfassung: 
Während die relativ niedrigen Umsätze von bis zu 25 % des PC eine 
Wirtschaftlichkeit dieser Reaktionsführung bereits in Frage stellen, kann aufgrund der 
mangelnden Selektivitäten und immensen Anteile an Veretherungsprodukten relativ 
sicher ausgeschlossen werden, das eine Gasphasenreaktion bei diesen 
Bedingungen industriell Anwendung findet. Die Probleme, die bei dieser 
3. Ergebnisse und Diskussion 
 
 
100 
 
Reaktionsführung auftreten, sind hierbei, dass für eine Gasphasenreaktion unter 
Raumdruck natürlich Temperaturen oberhalb des Siedepunktes von PC erforderlich 
sind. Diese hohen Temperaturen von 250 °C und mehr führen dazu, dass die für die 
Reaktion charakteristisch hohe Selektivität durch Nebenreaktionen und Zersetzungs-
reaktionen deutlich reduziert wird. Da sowohl die Nebenreaktionen, als auch die 
Zersetzungsreaktionen kinetisch offensichtlich deutlich leichter und schneller 
ablaufen und eine Zersetzung in CO2 thermodynamisch sehr günstig ist, müssen 
daher die Verweilzeiten der Reaktion sehr gering sein, um diese thermisch 
ablaufenden Reaktionen zu unterdrücken. Eine solch niedrige Verweilzeit ist jedoch 
nicht sinnvoll, da die Umesterung auf der anderen Seite eine eher langsame 
Reaktion zu sein scheint und trotz der bisher gefundenen Katalysatoren auch 
weiterhin deutlich langsamer abläuft als die unerwünschten Reaktionen (mit 
Selektivitäten zwischen 3 und 10 %). Eine Reduktion des Reaktionsdruckes könnte 
diese Probleme zwar vermeiden, jedoch führt, wie bereits besprochen und in 
Tabelle 5 beschrieben, die nötige drastische Druckverminderung zu einer 
Verringerung der WHSV, wenn die Verweilzeit am Katalysator mehr als einige 
wenige Sekunden betragen soll. So kann davon ausgegangen werden, dass falls die 
Verweilzeit mehr als eine Minute beträgt, die WHSV auf Werte unterhalb von 0.01 h-1 
reduziert werden muss, was ebenfalls eine wirtschaftliche Arbeitsweise verhindert. 
Daher wird diese Reaktionsführung in dieser Arbeit nicht weiter diskutiert. 
 
 
3.5 Anlage für kontinuierlichen Flüssigphasenbetrieb 
Aufgrund der schlechten Ausbeuten der Gasphasenreaktion, wurde als nächstes die 
Durchführung in der reinen Flüssigphase untersucht. Diese Versuchsbedingungen 
ähneln den Bedingungen des Katalysatorscreenings am meisten, dementsprechend 
wurde versucht, ähnliche Temperaturen, Drücke und Verweilzeiten zu erhalten. Die 
kontinuierliche Versuchsdurchführung unter etwa 18-20 bar Überdruck und nur 
geringen Volumenströmen von etwa 15 mL/h warfen hierbei die größten apparativen 
Schwierigkeiten auf. In der Flüssigphase ist außerdem das Problem des Leachings 
wieder präsent, da bis auf das Lithium-Titan-Oxid sämtliche Katalysatoren ein mehr 
oder weniger ausgeprägtes Leachingverhalten aufzeigen. Dementsprechend wurden 
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die folgenden Experimente nur mit dem leachingresistenten Lithium-Titan-Oxid 
(APKat 4) durchgeführt, um seine Aktivität und Standzeit in kontinuierlichen 
Experimenten zu untersuchen. Die Versuchsanlage wurde hierfür wie in Kapitel 5 
beschrieben aufgebaut. Zunächst wurden Blindversuche bei verschiedenen 
Temperaturen mit reinem TiO2 P25 als Katalysatorersatz durchgeführt, um zum 
einen den Blindumsatz und –selektivität zu bestimmen und zum anderen um die 
Massenbilanz der Anlage zu überprüfen. Zunächst wurde hierbei das Verhältnis von 
Methanol zu PC auf 4:1 festgelegt, um den Methanolüberschuss gegenüber dem 
zuvor getesteten Verhältnis von 8:1 zu reduzieren. Diese Reduzierung ist für eine 
eventuelle industrielle Anwendung insofern wünschenswert, als dass das 
unverbrauchte Methanol natürlich rezyklisiert werden muss und erneut den Reaktor 
durchläuft. Da Methanol nun leider mit DMC ein niedrigsiedendes Azeotrop bildet (bei 
Raumdruck etwa 70 % Methanol und 30 % DMC) ist eine Abtrennung des DMC aus 
den hohen Überschüssen von Methanol energetisch sehr aufwändig und sollte 
soweit wie möglich vermieden werden. In den folgenden Abbildungen ist erneut 
Propylenglykol nicht eingetragen, da seine Selektivität der des DMC entspricht. 
 
Abbildung 72: Blindversuche in der kontinuierlichen Flüssigphasenanlage, 15 g 
TiO2, 18 bar, MeOH:PC 4:1, WHSV 0.4 h-1 [HV10/36, APL120-160-Ti] 
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Wie aus Abbildung 72 zu erkennen ist, nehmen der PC Umsatz und die Selektivität 
erwartungsgemäß mit steigender Temperatur zu. Die Selektivität zu Propylenglykol 
liegt, wie bereits in den Autoklavenversuchen gezeigt, bei den gleichen Werten wie 
die Selektivität zu DMC und ist daher in den Abbildungen nicht gesondert aufgeführt.  
Wie bei den diskontinuierlichen Versuchen kann bei den getesteten 
Versuchsbedingungen keinerlei Nebenreaktion festgestellt werden und die fehlende 
Selektivität ist begründet in der Bildung der Zwischenprodukte der 
Umesterungsreaktion. Die Massenbilanz ist komplett geschlossen und es finden sich 
im Produktgemisch im Mittel etwa 99 % der eingesetzten Masse wieder, was auch 
gegen Zersetzungsreaktionen und die Produktion von CO2 oder Dimethylether 
spricht. Aufgrund dieser Ergebnisse scheint eine kontinuierliche 
Flüssigphasenreaktion mit hoher Selektivität möglich zu sein.  
 
Als Katalysator wurde zunächst das Lithium-Titan-Oxid benutzt, welches nach der 
Vorschrift aus Kapitel 5.1.2 hergestellt worden ist (APKat4). Es wurden 15 g des 
Katalysators in den Reaktor gefüllt, etwa eine Stunde mit Methanol gespült und 
anschließend die Reaktion bei 140 °C gestartet und die Messergebnisse zwei 
Wochen lang gesammelt. Abbildung 73 stellt den berechneten Umsatz, die 
Selektivität zu DMC und die Ausbeute über die Zeit grafisch dar. 
3. Ergebnisse und Diskussion 
 
 
103 
 
 
Abbildung 73: Umsatz an PC und Selektivität zu DMC im kontinuierlichen 
Flüssigphasenbetrieb, 140 °C, 15 g Lithium-Titan-Oxid, 18 bar, MeOH:PC 4:1, 
WHSV 0.4 h-1 [APKat 4, APL140 4-41] 
 
In dieser Auftragung ist leicht zu ersehen, dass der Katalysator auch in der 
kontinuierlichen Fahrweise deutliche Aktivität zeigt. Die Selektivität wurde in diesem 
Fall nicht angegeben, da sie sich konstant bei Werten oberhalb von 95 % bewegt 
und außer Zwischenprodukten keinerlei Nebenprodukte festgestellt werden konnten. 
Leider zeigt sich auch, dass die Aktivität des Katalysators über die Zeit abnimmt. 
Während zu Beginn der Reaktion etwa 40 % an PC umgesetzt wurde, sinkt die 
Ausbeute nach einer Woche auf etwa 25 % ab. Dies deutet auf ein relativ deutliches 
Leaching hin, was jedoch so langsam vonstattengeht, dass es bisher noch nicht 
bemerkt wurde. Nach einer Woche stabilisiert sich die Ausbeute bei den zuvor 
genannten 25 % und fällt im Verlauf der zweiten Woche nicht weiter ab. Da die 
verbleibende Aktivität auch weiterhin deutlich oberhalb der Ausbeuten in einem 
vergleichbaren Blindversuch ist, scheint der Katalysator trotz des Leachings einen 
Teil seiner Aktivität zu behalten. Um dieses anfängliche Leaching genauer zu 
untersuchen, wurde der Versuch wiederholt. Da der Katalysator jedoch wie gezeigt 
auch trotz des reduzierten Methanolanteils eine hohe Aktivität zeigte und relativ hohe 
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Umsätze erbrachte, wurde im Wiederholungversuch der Methanolanteil weiter 
gesenkt und das stöchiometrische Gemisch von Methanol zu PC von 2:1 eingesetzt. 
Die weitere Reduzierung des Methanolüberschusses hatte die gleichen Gründe, 
welche bereits zu Beginn des Kapitels besprochen wurden. 
  
Abbildung 74: Umsatz an PC und Selektivität zu DMC im kontinuierlichen 
Flüssigphasenbetrieb, 140 - 160 °C, 15 g Lithium-Titan-Oxid, 18 bar, MeOH:PC 2:1, 
WHSV 0.6 h-1 [APKat 4, APL140 50-81, APL150 1-9, APL160 7-16] 
 
In Abbildung 74 ist die so erreichte DMC Ausbeute über die Zeit aufgetragen. Wie in 
Abbildung 73 gezeigt, wurde auch in diesem Fall die Ausbeute aufgetragen, da es 
bis auf die Zwischenprodukte der Umesterung keinerlei Nebenprodukte im 
Reaktionsgemisch vorliegen und somit leichte Schwankungen ausgeglichen werden, 
sodass der allgemeine Trend besser erkennbar ist. Wie zu erkennen ist, zeigt der 
Katalysator auch in Wiederholungsversuch innerhalb der ersten zwei Wochen exakt 
das gleiche Verhalten, wie er es schon in Abbildung 73 gezeigt hat. Durch die 
Verdoppelung des PC Anteils liegt der erreichte Umsatz zwar wie erwartet nur bei 
etwa der Hälfte des Umsatzes aus dem letzten Versuch, zeigt jedoch denselben 
Trend wie dieser. Innerhalb der ersten Woche nimmt die Ausbeute von etwa 20 % 
auf knapp 12 % ab und bleibt dann über die zweite Woche stabil. Es wurde nach 
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einem Tag und nach zwei Wochen jeweils ein ICP Spektrum der Produktlösung 
angefertigt, um ein eventuelles Leaching des Lithiums zu verfolgen. 
 
Tabelle 6: Lithium und Titan Gehalt im Produktgemisch während der Reaktion  
 
ICP 1 (nach einem Tag) ICP 2 (nach 330 Stunden) 
Li Gehalt 40 ppm 5 ppm 
Ti Gehalt 20 ppm 2 ppm 
 
Wie der Tabelle 6 zu entnehmen ist, findet sich im Produktgemisch nach einem Tag 
ein relativ großer Anteil an Lithium und Titan von 40 und 20 ppm. Dies deutet an, 
dass ein Teil der Aktivkomponente bei den eingesetzten Bedingungen tatsächlich im 
Reaktionsgemisch löslich ist und der Katalysator langsam ausblutet. Nach 
330 Stunden reduziert sich jedoch der Anteil an ausgewaschenem Material um eine 
ganze Größenordnung, was darauf hindeutet, dass der lösliche Anteil des 
Katalysators langsam vollständig ausgewaschen ist. Es zeigt sich jedoch, dass auch 
nach diesen 330 Stunden die Aktivität des Katalysators weiterhin oberhalb der 
Ausbeute der Blindversuche liegt. Das bedeutet, dass trotz des Leachings ein 
gewisser Anteil der Aktivkomponente nicht im Reaktionsgemisch löslich ist und der 
Katalysator auch weiterhin, wenn auch mit geringerer Effizienz, katalytisch aktiv ist. 
Aus diesem Grund wurde die Reaktion, wie aus Abbildung 74 zu erkennen ist, 
weitere 500 Stunden lang laufen gelassen. Nach etwa 480 Stunden Reaktionszeit 
kam es zu einem Pumpenausfall, was den nur sehr geringen Wert bei dieser Zeit 
erklärt. Nach 550 Stunden Reaktionszeit wurde dann die Temperatur um 10 °C 
erhöht, um den Umsatz zu steigern. Es zeigt sich, dass wie erwartet die Ausbeute 
innerhalb der nächsten Tage ansteigt, jedoch kommt es nach diesem Anstieg bei 
etwa 600 Stunden Reaktionszeit erneut zu einem Abfall der Ausbeute. Eine weitere 
Temperatursteigerung um 10 °C zeigt das gleiche Verhalten, zunächst eine 
Umsatzsteigerung binnen eines Tages und in den darauffolgenden 160 Stunden ein 
erneuter Abfall. Dies deutet darauf hin, dass der Teil der Aktivkomponente, welcher 
bei einer Temperatur von 140 °C noch auf dem Katalysatorträger verbleibt, bei 
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höheren Temperaturen eventuell doch ausgewaschen wird. Dies ist natürlich ein 
großes Hindernis für eine kontinuierliche Versuchsdurchführung, da in diesem Fall 
der Katalysator nach wenigen Wochen komplett ausgetauscht werden müsste. 
Es ist ungewöhnlich, dass eine katalytisch aktive Komponente bei einer bestimmten 
Temperatur nur zum Teil vom Katalysator herunter gewaschen wird und ein Teil auf 
dem Katalysator verbleibt. Da sie eine spezielle Löslichkeit besitzt, wird vielmehr 
erwartet, dass sie sich entweder nicht löst, oder zumindest in einer konstanten 
Geschwindigkeit aus dem Katalysator entfernt wird. Ein Grund für dieses 
abweichende Verhalten könnte sein, dass sich mehr als eine katalytisch aktive 
Spezies auf dem Katalysator befindet. Im XRD (siehe Kapitel 3.1 Abb. 25) erkennt 
man zwar nur das Trägermaterial und das gemischte Oxid, jedoch könnten sich noch 
verschiedene Oxide und Mischoxide als amorphes Material auf dem Träger befinden, 
welches nicht im XRD zu erkennen wäre. Vor allem das reine Lithiumoxid, welches 
eine deutliche Löslichkeit im Reaktionsmedium zeigt, wäre ein möglicher Kandidat für 
eine aktive und möglichweise amorphe Komponente. Der Grund für die Bildung einer 
amorphen Komponente wie z B. Lithiumoxid könnte darin begründet liegen, dass die 
Imprägnierung nach der im Kapitel 5.1.2 (APKat4) beschriebenen Methode eine zu 
hohe Menge an Lithiumnitrat auf einmal auf den Katalysatorträger aufbringt. Bei der 
darauffolgenden einfachen Kalzinierung könnte es dann passieren, dass die lokale 
Lithiumkonzentration an bestimmten Stellen zu hoch ist, um ausschließlich ein 
Mischoxid aus der Titandioxid Oberfläche und dem sich zersetzenden Lithiumnitrat 
zu bilden. Stattdessen würde ein Teil des Lithiumnitrates sich zu Lithiumoxid o.ä. 
zersetzen, was dann aufgrund der Löslichkeit dieser Stoffe zu einem teilweisen 
Ausbluten des Katalysators führen würde.  
Um dies zu umgehen, wurde die Imprägnierung des Katalysators abgeändert. Wie in 
Kapitel 5.1.2 (APKat5) beschrieben ist, wird die Menge an Lithiumnitrat nach der 
neuen Methode nicht in einem einzelnen Schritt auf den Katalysator aufgebracht, 
sondern auf fünf aufeinanderfolgenden Imprägnierungsschritten mit jeweils 
anschließender Kalzinierung. Auch in diesem Fall ist zu beobachten, dass sich die 
Anatasphase des Trägers bereits nach der ersten Kalzinierung vollständig 
zurückbildet und der Träger demnach vollständig aus einer Rutilphase besteht. Das 
sich bildende Mischoxid aus Lithium und Titan besitzt laut XRD Messungen einen 
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leicht höheren Lithiumanteil (siehe Kapitel 3.1) als das Mischoxid, welches sich bei 
einer einfachen Imprägnierung gebildet hat.  
Der neu hergestellte Katalysator (APKat5) wurde daraufhin bei den gleichen 
Versuchsbedingungen getestet, welche schon für den letzten Katalysator eingesetzt 
worden sind. Die Umsätze, Selektivitäten und Ausbeuten der ersten 840 Stunden 
sind in Abbildung 75 dargestellt. 
 
Abbildung 75: Umsatz an PC, Selektivität und Ausbeute zu DMC im kontinuierlichen 
Flüssigphasenbetrieb, 140 - 170 °C, 15 g Lithium-Titan-Oxid, 18 bar, MeOH:PC 2:1, 
WHSV 0.4-0.6 h-1 [APKat 5, APL140 82-91, APL160 17-28, APL170 1-41] 
 
Es ist sofort zu erkennen, dass die anfängliche Aktivität des APKat 5 Katalysators 
unterhalb der Aktivität des bisher getesteten APKat 4 Katalysators liegt. Während die 
Ausbeute beim APKat 4 Katalysator bei 20 % beginnt, schafft der APKat 5 
Katalysator gerade einmal etwa 10 % unter den gleichen Voraussetzungen. Der 
Abfall der Aktivität ist jedoch sehr viel geringer, und nach etwa 160 Stunden verhält 
sie sich stabil bei etwa 6-7 % Ausbeute. Zur Steigerung des Umsatzes wurde 
daraufhin die Temperatur um 20 °C auf 160 °C erhöht. Der APKat 4 Katalysator hatte 
bei einer Temperaturerhöhung zwar eine erhöhte katalytische Aktivität gezeigt, 
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jedoch fiel diese jeweils nach etwa 160 Stunden wieder ab. Der APKat 5 Katalysator 
zeigt in gleicher Weise eine Steigerung der Ausbeute, bleibt jedoch auf diesem 
Niveau in den nächsten 240 Stunden außerordentlich stabil. Aufgrund dieser 
Stabilität des Katalysators wurde in den darauffolgenden Tagen zunächst die WHSV 
von 0.6 h-1 auf 0.4 h-1 verringert und danach die Temperatur um weitere 10 °C 
erhöht. Hierdurch konnte eine Steigerung der Ausbeute auf knapp 20 % realisiert 
werden, welche weitere 350 Stunden lang stabil auf diesem Niveau gehalten werden 
konnte. Diese außerordentliche Stabilität des Katalysators über 840 Stunden zeigt 
an, dass der so hergestellte Katalysator, das Lithium-Titan-Oxid APKat 5, ein 
geeigneter Katalysator für den kontinuierlichen Flüssigphasenbetrieb ist. Zwar klingt 
eine Ausbeute von knapp 20 % nicht besonders hoch, jedoch muss man sich die 
Lage des thermodynamischen Gleichgewichtes vor Augen halten. Bei einer 
Temperatur von 170 °C und einem Verhältnis von Methanol zu PC von 2:1 liegt das 
Gleichgewicht bei einer reinen Flüssigphase bei etwa 21 % (in Abbildung 75 als 
waagerechte Linie markiert). Dementsprechend liegt die erhaltene Ausbeute nur ein 
paar Prozent unterhalb der theoretisch maximal möglichen Ausbeute. Dies zeigt, 
dass eine Ausbeute von knapp 20 % deutlich besser ist, als es zunächst den 
Anschein hat. Ein Leaching des Katalysators konnte nach 160 Stunden Reaktionszeit 
nicht mehr beobachtet werden.  
Der Versuch wurde bei den gewählten Versuchsbedingungen wiederholt, um zu 
untersuchen, ob die Stabilität des Katalysators auch ohne zwischenzeitliche 
Änderung der Reaktionsbedingungen gewährleistet ist. In Abbildung 76 sind wieder 
die Ausbeuten der ersten vier Wochen über die Versuchszeit aufgetragen. 
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Abbildung 76: Umsatz an PC, Selektivität und Ausbeute zu DMC im kontinuierlichen 
Flüssigphasenbetrieb, 170 °C, 15 g Lithium-Titan-Oxid, 18 bar, MeOH:PC 2:1, 
WHSV 0.4 h-1 [APKat 5, APL170 50-63] 
 
Auch bei diesem Experiment tritt sehr deutlich hervor, dass der Katalysator eine 
außerordentlich hohe Stabilität aufweist. Innerhalb der getesteten 720 Stunden 
Reaktionszeit schafft es der Katalysator, das Reaktionsgemisch bis in das 
berechnete thermodynamische Gleichgewicht umzusetzen, ohne dabei Aktivität zu 
verlieren. Die Ausbeuten sind sehr konstant und eine lineare Regression der 
Datenpunkte lieferte eine Steigung, welche innerhalb ihrer Fehlertoleranz gleich null 
ist. Ein vergleichbarer Blindversuch lieferte nur eine Ausbeute von etwa 4 % was 
bedeutet, dass der Katalysator die Reaktionsgeschwindigkeit um etwa den Faktor    
5- 6 steigert. Eine weitere Steigerung der Temperatur könnte diese Geschwindigkeit 
weiter anheben, um eine höhere WHSV zu ermöglichen. Leider wird bei einer zu 
drastischen Steigerung die Selektivität wahrscheinlich verringert werden, da, wie 
bereits mehrfach angesprochen, ab einer Temperatur von etwa 180-200 °C erstmals 
Nebenprodukte wie Veretherungen auftreten. Diese Verringerung der Selektivität, 
zusammen mit der leicht ungünstigen Verschiebung des thermodynamischen 
Gleichgewichtes, welches sich bei steigender Temperatur zu den Edukten hin 
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verschiebt, führt dazu, dass von einer weiteren Temperatursteigerung in dieser Arbeit 
Abstand genommen wird. 
Stattdessen soll als nächstes überprüft werden, welchen Effekt eine kleine Menge 
DMC als Zugabe zum Eduktgemisch besitzt. Dieser Zusatz des DMC wird natürlich 
einen negativen Effekt auf den Umsatz haben, da nach dem Prinzip von Le Chatelier 
ein Zusatz von Produkt eine Verschiebung des Gleichgewichtes zu den Edukten 
bewirkt. Der Grund für diesen Zusatz liefert das Recycling des unverbrauchten 
Methanols. Dadurch, dass Methanol mit DMC zusammen ein niedrigsiedendes 
Azeotrop bildet, ist eine vollständige Abtrennung des DMC vom Methanol sehr 
energieaufwändig. Eine Destillation bei Raumdruck erreicht nur eine Abtrennung des 
Azeotropes, welches bei etwa 30 wt% DMC und 70 wt% Methanol liegt. Eine 
Erhöhung des Drucks führt zu einer besseren Auftrennung und ermöglicht daher die 
Rückführung eines reineren Methanols. Trotzdem ist dieses rückgeführte Methanol 
zu einem gewissen Anteil mit DMC verunreinigt, was zu einem Rückgang des 
Umsatzes im Reaktor führen wird. Das Ausmaß dieses Rückgangs soll nun 
untersucht werden. Hierzu wird das Eduktgemisch mit verschiedenen DMC Mengen 
versetzt und die Ausbeute über die Zeit aufgetragen. 
 
Abbildung 77: Umsatz an PC, Selektivität und Ausbeute zu DMC im kontinuierlichen 
Flüssigphasenbetrieb, 170 °C, 15 g Lithium-Titan-Oxid, 18 bar, MeOH:PC 2:1, 
WHSV 0.4 h-1 [APKat 5, APL170 9-41] 
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Wie in Abbildung 77 zu erkennen ist, startet der Katalysator bei einer Ausbeute von 
etwa 20 %, ähnlich wie bereits in den letzten Experimenten festgestellt. Nach etwa 
160 Stunden wurden dem Eduktgemisch 5 wt% des Methanolgewichtes an DMC 
zugesetzt. Nachdem dieses zusätzliche DMC aus den nun folgenden Proben 
herausgerechnet worden ist, zeigte sich, dass die Ausbeute binnen einer weiteren 
Woche von 20 % auf etwa 13 % abnahm. Eine Erhöhung des DMC Anteils auf 
10 wt% des Methanols verringerte die Ausbeute weiter auf etwa 9-10 %. Die weitere 
Erhöhung des DMC Anteils auf 15 wt% schließlich hatte keine weitere starke 
Auswirkung auf die Ausbeute. Die berechnete Ausbeute unterlag jedoch, wie zu 
erkennen ist, nach Zugabe von 15 wt% DMC starken Schwankungen. Zum Teil sind 
diese Schwankungen mit einem höheren Fehler zu erklären, welcher dadurch 
zustande kommt, dass das zugegebene DMC vom in der Reaktion entstandenen 
DMC zu trennen ist. Auf der anderen Seite zeigt sich jedoch auch, dass nach der 
Zugabe von 15 wt% DMC zum Edukt das Produktgemisch höhere Anteile der 
Zwischenprodukte aufweist, was die Selektivität und damit auch die Ausbeute 
reduziert. Diese höheren Anteile der Zwischenprodukte sind jedoch nicht konstant, 
sondern schwanken relativ stark, was die Schwankungen in der Ausbeute erklärt. 
Warum jedoch diese starken Schwankungen auftreten, wenn hohe Mengen an DMC 
zum Ausgangsgemisch gegeben werden, ist bis jetzt noch nicht geklärt. 
Zusammenfassung 
Die Ergebnisse der Flüssigphasenanlage zeigen, dass der getestete Katalysator 
Lithium-Titan-Oxid APKat 5 für diese Reaktionsführung geeignet ist. Die erreichten 
Ausbeuten liegen zwar bei den eingesetzten Reaktionsbedingungen bei nur etwa 
20 %, jedoch werden deutlich höhere Ausbeuten auch nicht erwartet, da das 
berechnete thermodynamische Gleichgewicht nur um wenige Prozentpunkte höher 
liegt als die erreichten. Die Stabilität des Katalysators scheint sehr hoch zu sein und 
innerhalb des getesteten Zeitraumes bleibt seine Aktivität konstant. Eine Ausbeute 
von 20 % bedeutet jedoch auch, dass 80 % des eingesetzten Methanols rezyklisiert 
werden muss, was aufgrund der Azeotropbildung des Methanols mit dem DMC 
problematisch ist. Eine Hochdruckdestillation kann zwar einen Großteil des DMC aus 
dem Methanolstrom abtrennen, jedoch verbleiben je nach Energieaufwand einige 
Prozent DMC im rückgeführten Methanol. Um dies zu simulieren, wurde das 
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Eduktgemisch mit steigenden Mengen an DMC versetzt und sein Einfluss auf die 
Ausbeute pro Reaktordurchgang untersucht. Es zeigt sich, dass bereits ein geringer 
DMC Zusatz von 5 wt% der Methanolmasse die Ausbeute stark reduziert und den 
Umsatz um 40 % verringert. Diese Reduktion in der Ausbeute deutet an, dass eine 
möglichst hohe Reinheit des rückgeführten Methanols erreicht werden muss, um die 
Ausbeute zumindest bei den erreichbaren 20 % zu halten. Eine weitere Reduktion 
der Ausbeute würde in einem sehr starken Anwachsen des Rückstroms resultieren 
und die Energiekosten weiter nach oben treiben.  
 
 
 
 
3.6 Reaktivdestillation 
Die letzte getestete Reaktionsführung bestand aus einer Reaktivdestillation. Der 
Aufbau dieser Anlage ist in Kapitel 5 beschrieben. Bei der Reaktivdestillation handelt 
es sich um eine kontinuierliche Destillation, bei welcher im Gegenstromprinzip das 
leichtsiedende Edukt von unten nach oben durch eine Destillationskolonne geleitet 
wird, während das hochsiedende Edukt die Kolonne in gegenläufiger Richtung  
passiert. In diesem Fall wird eine Glockenbodenkolonne verwendet, welche auf ihren 
5 Böden den zu testenden Katalysator trägt. Eine Füllkörperkolonne wäre zwar auch 
denkbar gewesen und hätte eventuell durch ihre dichtere Katalysatorpackung eine 
höhere Reaktionsgeschwindigkeit gezeigt, jedoch bestand in diesem Fall der 
Anspruch nur darin zu zeigen, dass bei einer Reaktivdestillation qualitativ eine 
Steigerung der Ausbeute bei Einsatz des Lithium-Titan-Katalysators APKat 5 zu 
erkennen ist. Für eine deutlich weiterführende Untersuchung im Sinne einer 
Parameteroptimierung und Ausbeutenmaximierung müsste eine deutlich größere 
Destillationsanlage aufgebaut werden, als dies im Verlaufe dieser Arbeit möglich ist. 
In Abbildung 78 sind daher nur die Ergebnisse des Blindversuches, sowie die besten 
Ergebnisse der katalytischen Versuche dargestellt. Wie in den vorherigen Kapiteln ist 
die Selektivität zu Propylenglykol nicht separat aufgeführt, da sie der DMC 
Selektivität entspricht. 
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Abbildung 78: Umsatz an PC und Selektivität zu DMC bei Reaktivdestillation, 
170 °C, 21 g Lithium-Titan-Oxid, Umgebungsdruck, MeOH:PC 2:1, Rücklauf ca. 5:1, 
WHSV 1.5 h-1 [APKat 5, APRK 1, APRS 1, APRK 5, APRS 5] 
Um zu verhindern, dass sich das Methanol oder andere Leichtsieder im Sumpf der 
Kolonne ansammeln, musste dieser natürlich auf eine Temperatur erhitzt werden, 
welche oberhalb der Siedetemperatur von PC liegt. Die gewählte Temperatur des 
Heizpilzes lag bei 260 °C, was ein langsames Sieden des Sumpfes zur Folge hatte. 
Durch diese hohe Temperatur kam es natürlich in geringem Maße zur Bildung von 
Ethern, welche die Selektivität leicht reduzierten. Die Selektivität zu DMC liegt, wie es 
aus der Abbildung zu ersehen ist, bei etwa 80 %. Von den restlichen 20 % entfallen 
etwa 7-8 % auf die Zwischenprodukte und die restlichen 12 % bestehen aus den 
Nebenprodukten. Diese Bildung von Ethern oder ähnlichen Nebenprodukten kann 
jedoch wahrscheinlich durch die Auswahl geeigneter Reaktionsbedingungen sowie 
einer Verringerung der Sumpftemperatur (durch bessere Isolierung oder 
Druckreduzierung) zurückgedrängt werden, um die Selektivität wieder zu erhöhen. 
Der Umsatz liegt mit dem Lithium-Titan-Oxid APKat 5 trotz einer im Vergleich mit der 
reinen Flüssigphasenanlage, vervierfachten WHSV bei etwa dem gleichen Wert von 
gut 20 %. Da bei einer Reaktivdestillation das leichtsiedende Produkt, in diesem Fall 
DMC, zusammen mit dem überschüssigen Methanol aus dem Reaktionsgemisch auf 
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den Kolonnenböden entfernt wird, ist in diesem Fall die maximale Ausbeute nicht 
durch das thermodynamische Gleichgewicht limitiert. Eine Erhöhung der Anzahl der 
Kolonnenböden und eine dadurch erreichte höhere Verweilzeit kann demnach auch 
zu Ausbeuten oberhalb der bisher maximal erreichbaren 20 % der kontinuierlichen 
Flüssigphasenanlage führen. Der Aufbau einer solchen Kolonne im Technikums-
maßstab sowie eine Parameteroptimierung würden jedoch den Rahmen dieser Arbeit 
sprengen. 
 
Zusammenfassung 
Die Ergebnisse, welche mit der Reaktivdestillation erhalten wurden, zeigen deutlich, 
dass der Lithium-Titan-Katalysator APKat 5 generell auch in dieser Reaktionsführung 
ein geeigneter Katalysator ist. Die erhaltene Ausbeute ist trotz einer Steigerung der 
WHSV um den Faktor vier ähnlich hoch wie in der vorangegangenen 
Flüssigphasenanlage. Die Selektivität ist etwas geringer, da sich einige 
Etherverbindungen durch die hohe Sumpftemperatur bilden. Diese Nebenprodukte 
lassen sich jedoch wahrscheinlich durch den Aufbau einer Kolonne in größerem 
Maßstab mit einhergehender Parameteroptimierung zurückdrängen. Der Umsatz ist 
durch das kontinuierliche Entfernen des DMC nicht limitiert. Es kann daher davon 
ausgegangen werden, dass bei einem Scale-Up eine Erhöhung des Umsatzes zu 
erreichen ist. Diese Vergrößerung des Maßstabs lässt sich leider im Rahmen dieser 
Arbeit nicht durchführen. 
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4. Zusammenfassung und Ausblick 
 
Im Rahmen dieser Arbeit konnte gezeigt werden, dass eine heterogene Katalyse der 
Umesterung von PC zu DMC möglich ist. Die Selektivität dieser Reaktion ist bei 
Temperaturen unter 200 °C sehr hoch und es finden sich außer den 
Zwischenprodukten 1-Hydroxypropan-2-yl-methylcarbonat und 2-Hydroxypropyl-
methylcarbonat keinerlei Nebenprodukte im Produktgemisch. Oberhalb von 200 °C 
bilden sich jedoch sowohl Etherverbindungen, als auch Zersetzungsprodukte.  Es 
wurden sowohl saure, als auch basische Katalysatoren untersucht, wobei die 
Beobachtung gemacht werden konnte, dass die basischen Katalysatoren zumeist 
eine höhere Aktivität besitzen als die sauren Katalysatoren. Vor allem bei den 
Ionenaustauscherharzen kann dies demonstriert werden. Während die sauren 
Ionenaustauscher Temperaturen von etwa 100 °C benötigten, um die Reaktion in 
einem ausreichenden Maße zu beschleunigen, war die Aktivität der basischen Harze 
so hoch, dass sie bereits bei -10 °C sehr hohe Umsätze erreichten. Leider besaßen 
sowohl die sauren, als auch die basischen Harze Nachteile, welche eine 
Verwendung in kontinuierlichen Anlagen sehr erschwert. Bei den basischen 
Ionenaustauscherharzen wandeln sich die stark basischen Hydroxid Anionen 
langsam in nur noch schwach basische Carbonat Anionen um, was ihre Aktivität 
bereits nach wenigen Tagen aufzehrt. Bei den sauren Ionenaustauschern hingegen 
neigt das Koppelprodukt Propylenglykol zur Oligomerisation und reichert sich auf 
dem Katalysator an. Da Propylenglykol jedoch ein wertvolles Produkt ist, müssten die 
Oligomere aufwendig wieder gespalten werden, was eine kontinuierliche Fahrweise 
sehr erschweren würde.  
Bei den Mischoxiden zeigte sich, dass viele der getesteten Katalysatoren die 
Umesterungsreaktion nicht in ausreichendem Maß katalysieren und teilweise sogar 
geringere Ausbeuten lieferten als die Blindversuche. Diese Inhibitorwirkung kann 
dadurch erklärt werden, dass die Säure- bzw. Basenstärke der Katalysatoren nicht 
ausreichend ist, um die relativ langsame Umesterung der Zwischenprodukte zu 
katalysieren und diese stattdessen zu den Edukten zersetzt. 
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Eine Ausnahme bilden die (Misch-)Oxide der Alkali- und Erdalkalimetalle, welche auf 
Trägermaterialien wie Al2O3, ZrO2 oder TiO2 aufgebracht wurden. Diese 
Katalysatoren zeigen in diskontinuierlichen Autoklavenversuchen bei Temperaturen 
zwischen 120 und 170 °C sehr gute Aktivitäten und erreichten relativ schnell hohe 
Umsätze in der Nähe des thermodynamischen Gleichgewichtes. Eine mehrfache 
Rezyklisierung der eingesetzten Katalysatoren in den diskontinuierlichen Versuchen 
zeigte jedoch, dass die meisten dieser (Erd)Alkalimetalloxid Katalysatoren ein 
ausgeprägtes Leachingverhalten aufweisen, was sie für einen Einsatz als 
heterogene Katalysatoren ungeeignet macht. Nur der Lithium-Titan-Oxid Katalysator 
APKat 5 zeigte eine ausreichende Stabilität, um ihn in verschiedenen 
kontinuierlichen Fahrweisen zu testen. Es wurden einmal eine reine 
Gasphasenanlage aufgebaut, eine reine Flüssigphasenanlage sowie eine 
Reaktivdestillation.  
Die reine Gasphase stellte sich für diese Reaktion als nicht sonderlich geeignet 
heraus. Da der Siedepunkt von PC bei etwa 240 °C liegt, muss eine Reaktion 
entweder bei hohen Temperaturen oberhalb von 240 °C stattfinden, oder der Druck 
der Gasphase stark verringert werden. Nachdem beide Möglichkeiten ausprobiert 
wurden, zeigte sich, dass eine Verringerung des Drucks (um eine Temperatur von 
unter 200 °C zu ermöglichen) die Verweilzeit am Katalysator soweit herabsetzt, dass 
keinerlei Reaktion mehr stattfindet. Dies lässt sich nur durch eine starke Verringerung 
der WHSV beheben, was jedoch nicht wirtschaftlich wäre. Auch hohe Temperaturen 
von bis zu 400 °C sind keine Lösung, da in diesem Fall die Neben- und 
Zersetzungsreaktionen sehr hohe Anteile nehmen und die Selektivität zum 
gewünschten Produkt um etwa 90 % abnimmt. 
Die reine Flüssigphase zeigte eine sehr gute Durchführbarkeit. Bei Temperaturen 
von bis zu 170 °C und einer WHSV von etwa 0.4 h-1 konnte ein stöchiometrisches 
Eduktgemisch ins thermodynamische Gleichgewicht gebracht werden. Die Stabilität 
des hergestellten Katalysators war sehr hoch und seine Aktivität nimmt innerhalb 
einer dreimonatigen Testphase nicht ab. Da jedoch das thermodynamische 
Gleichgewicht mit etwa 21 % stark auf Seiten der Edukte liegt, muss ein Großteil des 
Eduktstromes rezyklisiert werden. Die Selektivität zu den beiden Produkten DMC und 
Propylenglykol lag bei über 85 %, wobei die restlichen 15 % auf die 
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Zwischenprodukte der Umesterung entfallen und somit rezyklisiert werden können. 
Diese hohe Selektivität zu beiden Produkten erhöht die Wirtschaftlichkeit dieser 
Reaktionsführung. 
Auch die Reaktivdestillation lieferte gute Ergebnisse, obwohl die Größe der 
Testanlage nur relativ klein war. Es zeigte sich, dass bereits unter Verwendung einer 
Glockenbodenkolonne mit fünf Böden eine signifikant höhere Ausbeute bei einem 
Umsatz von etwa 22 % und einer Selektivität zu DMC und Propylenglykol von etwa 
80 % möglich ist. Der Aufwand dieser Reaktionsführung ist natürlich um einiges 
höher als bei den Reaktionen in den anderen Anlagen; jedoch ist es durch das 
Abtrennen des DMC theoretisch möglich, Umsätze oberhalb des thermodynamischen 
Gleichgewichtes zu erreichen und den Aufwand der Rezyklisierung zu verringern. 
Auch wenn in dieser Arbeit einige positive und wertvolle Ergebnisse erlangt worden 
sind, so gibt es jedoch noch einige Dinge, die besonderer Aufmerksamkeit bedürfen. 
In erster Linie können die Versuchsparameter der Reaktivdestillation weitaus besser 
eingestellt und optimiert werden. Hierzu wäre ein Scale-up der Anlagengröße 
erforderlich, was im Rahmen dieser Arbeit leider nicht möglich war. Auch eine 
Abänderung der Kolonnenart von Glockenboden hin zu einer Füllkörperkolonne wäre 
vorteilhaft, da in diesem Fall eine höhere Austauschfläche am Katalysator und somit 
eine höhere Reaktionsgeschwindigkeit möglich wäre. Mit einer optimierten Kolonne 
sollte es theoretisch möglich sein, nahezu 100 % des PC umzusetzen ohne eine 
übermäßige Zersetzung zu riskieren. 
Auch die Katalysatorbeladung könnte optimiert werden. Es zeigt sich, dass durch 
eine konsekutive Beladung durch fünf aufeinanderfolgende Imprägnierungen ein 
stabiler Katalysator hergestellt werden kann. Ob eine weitere Erhöhung der 
Beladung (derzeit etwa 5-6 wt% Li) eine verbesserte Katalysatoraktivität ergibt, oder 
ob bei der eingesetzten Beladung bereits ein Großteil der Oberfläche mit 
Aktivmaterial belegt ist, könnte somit herausgefunden werden. Außerdem könnte 
eine Möglichkeit gesucht werden, eine Sinterung des Trägermaterials durch das sich 
zersetzende Nitrat zu verhindern, um die katalytische Aktivität weiter zu steigern.  
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5. Experimenteller Teil 
5.1 Katalysatorherstellung 
In der Katalysatorherstellung wird vor allem auf die Herstellung der basischen Alkali- 
und Erdalkalimetalle auf den Katalysatorträgern Titandioxid (HV10/36), 
Aluminiumoxid (HV03/10) und Zirkoniumdioxid (CBKat 3) eingegangen. Der Grund 
hierfür ist der gleiche, welcher schon im Katalysatorcharakterisierungskapitel 3.1 
angegeben wurde. Diese Katalysatoren, die selbst hergestellt wurden, sind die 
aktivsten Katalysatoren. 
 
5.1.1 Herstellung der Katalysatorträger 
Zunächst mussten die Katalysatorträger hergestellt werden, auf denen die aktiven 
Metalle dann aufgebracht werden konnten. Das Aluminiumoxid (HV03/10) war hierbei 
der einfachste Träger, da er bereits fertig hergestellt von der BASF in etwa 1 mm 
großen Kugeln erworben werden konnte, welche sich sowohl für eine 
diskontinuierliche Reaktionsweise als auch für eine kontinuierliche Fahrweise 
eignete.  
5.1.1.1 Titandioxid P25 (HV10/36) als Katalysatorträger 
Für die Herstellung von Titandioxid als Trägermaterial wurde als Ausgangsmaterial 
das Titandioxid P25 (HV10/36) von Evonik Degussa verwendet. Dieses 
Trägermaterial besteht aus einer Anatas Grundstruktur, auf die eine Schicht aus Rutil 
aufgebracht worden ist. Erworben in Pulverform ist das Trägermaterial zwar für 
diskontinuierlichen Autoklavenversuche geeignet, jedoch nicht für einen Einsatz in 
einer der in dieser Arbeit betrachteten kontinuierlichen Anlagen. Für einen solchen 
kontinuierlichen Einsatz muss das Pulver verstrangt werden, um Katalysatorkörner 
einer bestimmten Größenverteilung zu erhalten, welche nicht wie das Pulver am 
Ende des Reaktors ausgeschwemmt werden. Um etwa 300 g des verstrangten 
Katalysatorträgers herzustellen werden zunächst 20.6 mL (entsprechend 15 g TiO2) 
Titantetrachlorid vorsichtig in 80 mL eisgekühltem Wasser gelöst. Diese Lösung 
wurde dann zusammen mit 285 g an Titandioxid P25 Pulver (HV10/36) in einen 
Kneter gegeben und der pH Wert mit 50.8 mL 28%iger Ammoniaklösung angehoben. 
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Als Fließmittel zur besseren Verstrangung wurden anschließend noch 15 g an 
Cerestar AJ hinzugegeben und mit etwa 70 mL Wasser eine knetfähige Masse 
hergestellt. Das geknetete und durchmischte Material wurde daraufhin extrudiert, 
wobei die entstehenden Stränge einen Durchmesser von etwa 2 mm besaßen. Nach 
einer Trocknung für 8 Stunden bei 120 °C wurde das Material bei 500 °C 6 Stunden 
lang kalziniert, um das organische Flußmittel abzubrennen und die Stränge zu 
fixieren. Als letztes wurden die hergestellten Katalysatorstränge heruntergebrochen 
und ergaben Katalysatorpartikel mit einer Größenverteilung zwischen 0.71 und 
1 mm.  
5.1.1.2 Tetragonal stabilisiertes Zirkoniumdioxid als Träger 
Zur Herstellung des teilweise tetragonal stabilisierten Zirkoniumdioxids (CBKat 3) 
wurde als Ausgangsmaterial das Zirkoniumhydroxid verwendet. Von diesem 
Zirkoniumhydroxid wurden 26.87 g (0.170 mol) in 50 mL Wasser suspendiert und 4 g 
(0.012 mol) Lanthannitrat hinzugegeben (als salpetersaure Lösung). Anschließend 
wurde die sechsfache Stoffmenge an Harnstoff (4.4 g, 0.078 mol) als 
Fällungsreagenz hinzugegeben. Diese Reaktionsmischung wurde über Nacht unter 
Rückfluss erhitzt und mittels eines KPG-Rührers gut durchmischt. Danach wurde die 
Katalysatorvorstufe abfiltriert, mit VE-Wasser pH neutral gewaschen und für 18 h bei 
120 °C getrocknet. Als letztes wurde diese Katalysatorvorstufe bei 700 °C mit einer 
sechsstündigen Aufheizrampe von Raumtemperatur auf 700 °C 6 h lang kalziniert. 
Das so erhaltene Pulver bestand aus teilweise tetragonal stabilisiertem 
Zirkoniumdioxid. Um in kontinuierlichen Anlagen eingesetzt zu werden, müsste auch 
dieses Pulver, ähnlich wie das Titandioxid, extrudiert werden, um Katalysatorkörner 
einer definierten Größenverteilung zu erhalten. Da sich jedoch in den 
Autoklavenversuchen zeigte, dass keiner der Zirkoniumdioxid-geträgerten 
Katalysatoren eine herausragende Stabilität besitzt, wurde auf eine Extrusion, 
welche prinzipiell ähnlich verlaufen würde wie bei TiO2, verzichtet. 
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5.1.2 Herstellung der Katalysatoren 
Die Herstellung der Katalysatoren (APKat 5, CBKat12-36) erfolgte durch 
imprägnieren der im letzen Kapitel beschriebenen Trägermaterialien mit Nitraten der 
Alkali- und Erdalkalimetalle. Nur im Falle des Bariums wurde statt des Bariumnitrats 
das Bariumacetat verwendet, da es eine deutlich bessere Löslichkeit in Wasser zeigt. 
Von diesen Materialien wurden zunächst Imprägnierlösungen mit einer Konzentration 
von 4.84 mol/L in Wasser hergestellt. Es wurden daraufhin jeweils 15 g des 
Katalysatorträgers mit 5 mL der jeweiligen Lösung imprägniert. Das nun enthaltene 
Wasser wurde am Rotationsverdampfer abgezogen und der getrocknete Katalysator 
bei mindestens 550 °C für 6 h kalziniert. Dieser Vorgang wurde anschließend vier 
weitere Male durchgeführt, was den vollständig beladenen Katalysator ergab. Der 
fertige Katalysator wurde noch einmal gründlich mit Methanol gewaschen um etwaige 
lösliche Verbindungen, welche sich während des Kalzinierens gebildet haben, zu 
entfernen.  
Speziell bei dem mit Lithiumnitrat imprägnierten Titandioxid wurde außerdem eine 
zweite Variante der Imprägnierung ausprobiert (APKat 4). Hierbei wurde versucht die 
Zahl der Imprägnierungsschritte zu verringern, indem die Menge des Lithiumnitrates 
auf einmal auf den Katalysator aufgebracht wurde. Dazu wurde die Konzentration der 
Imprägnierlösung von 4.84 mol/L auf etwa 13.44 mol/L und die Menge der Lösung für 
den Imprägnierschritt von 5 mL auf 9 mL erhöht. Die Menge von 9 mL liegt dabei 
schon fast an der Grenze der Aufnahmefähigkeit des Titandioxids. Daher ist es 
zumindest denkbar, dass sich ein Teil des Lithiumnitrates auf der äußeren 
Oberfläche der Katalysatorpartikel absetzt. Die anschließende Trocknung und 
Kalzinierung des Katalysators wurde dabei nicht verändert.  
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5.2 Autoklaven 
Die im Rahmen dieser Arbeit 
benutzten Autoklaven (Abb. 79) hatten 
ein Reaktionsvolumen von etwa 
75 mL. In den Reaktionsraum wurde 
ein Glas-Inlet gestellt, welches mit dem 
Eduktgemisch gefüllt wurde. Beheizt 
wurden die Autoklaven über eine 
Heizmanschette. Diese Manschette 
wurde um die Basis des Autoklaven 
gelegt um eine möglichst große 
Kontaktfläche zu gewährleisten und über 
einen Eurothermregler gesteuert. Die 
Temperaturmessung erfolgte durch ein 
Thermoelement, welches in eine 
Metallhülse gesteckt wurde die im 
Autoklaven bis in das Reaktionsgemisch 
reichte. Somit konnte die Temperatur direkt 
in der Flüssigkeit bestimmt werden. 
Natürlich entstand dabei ein 
Temperaturgradient zwischen den beheizten Reaktorwänden und dem zentralen 
Thermofühler. Dieser wurde durch ein intensives Rühren der Reaktionsmischung 
ausgeglichen. An das obere T-Stück wurden ein Manometer und ein Absperrventil 
gesetzt, um den Reaktionsraum nach der Reaktion und eventueller CO2-Entwicklung 
zu entlüften. 
Abbildung 79: Skizze und Bild des Autoklaven[104] 
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5.3 Diskontinuierliche Versuche  
Bei den Autoklavenversuchen wurde zunächst der Autoklav mit dem jeweiligen 
Katalysator und einem Rührfisch befüllt. Danach wurde das Methanol hinzugegeben, 
gefolgt von dem PC. Daraufhin wurde der Autoklav verschlossen. Dann wurde der 
Autoklav auf eine Magnetrührplatte gestellt, mit einer Heizmanschette und einem 
Thermofühler versehen und die Reaktionsmischung bei etwa 500 rpm gerührt. Die 
Zeitmessung für die Reaktionsdauer begann nachdem die Reaktionstemperatur 
erreicht wurde und endete sobald die heißen Autoklaven zum Abkühlen in ein Eisbad 
gestellt wurden.  
 
Einige typische Parameter der Reaktionsbedingungen (Tab. 7): 
 
Tabelle 7: Parameterbereiche der Batch-Versuche 
Faktor Bereich 
molares Verhältnis                
CH3OH / PC 
8:1 - 4:1 
Temperatur -20-200 °C 
Reaktionszeit 30-360 min 
Reaktionsvolumen 20-50 mL 
Katalysatormenge 0.25-1.0 g 
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5.4 Kontinuierliche Versuche 
5.4.1 Kontinuierliche Anlage für Gasphasenexperimente 
Für die kontinuierlichen Versuche in der Gasphase wurde zunächst eine Anlage 
aufgebaut, wie sie in Abbildung 81 zu sehen ist und deren Fließbild in Abbildung 80 
dargestellt ist. Die Edukte Methanol und PC wurden bereits vor der Reaktion im 
gewünschten Verhältnis gemischt, da bei Raumtemperatur ohne Katalysator die 
Reaktionsgeschwindigkeit vernachlässigbar 
gering ist. Dadurch konnte das Gemisch mit 
nur einer Pumpe (Ritmo 05/03 von Fink, in 
Abbildung 81 nicht dargestellt) zudosiert 
werden. Bei dieser Pumpe handelt es sich 
um eine Präzisionsmembranpumpe mit 
zwangsgesteuerter Ventiltechnik, welche 
auch eine präzise Dosierung in 
Unterdruckbereiche ermöglicht. Das 
Gemisch wurde zunächst in den 
Verdampfer gegeben, bei dem es sich um 
ein 8 mm durchmessendes Stahlrohr 
von 20 cm Länge handelte, welches 
zum verbesserten Wärmeaustausch mit 
Glaskugeln (0.71 – 1 mm) befüllt war, 
und über einen Jumo Itron Regler 
mithilfe eines Heizdrahtes beheizt 
wurde. Außerdem wurde CO2 als 
Trägergasstrom in die Anlage geleitet. 
Hinter dem Verdampfer schloss sich 
der Reaktor an, welcher aus einem etwa 1 m langen, gewendelten Stahlrohr von 8 
mm Durchmesser bestand, dass in einem Warmluftofen durch einen Jumo Itron 
Abbildung 80: Fließbild der  Anlage 
Abbildung 81: Gasphasenanlage 
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Abbildung 82: Flüssigphas
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die wichtigen Bauteile in Abbildung 83 noch einmal skizziert. Die 
Temperaturregulierung des Vorheizers und des Ofens erfolgte über Jumo Itron 
Regler (Punkt 1). Wie bei der kontinuierlichen Gasphasenanlage wurden die Edukte 
bereits vor der Reaktion im gewünschten Verhältnis gemischt und bei 
Raumtemperatur in das 
Eduktgefäß gefüllt. Aus diesem 
wurde es dann mithilfe einer 
Latek P402 Pumpe in die 
Anlage gepumpt (Punkt 2). Die 
Latek P402 ist eine Hochdruck 
HPLC-Kolbenpumpe, die gegen 
einen Maximaldruck von 200 
bar pumpen kann. Da reine 
Flüssigphasenexperimente bei 
Temperaturen von bis zu 
170 °C nur unter hohem Druck 
von bis zu 20 – 25 bar 
stattfinden können, konnte in 
diesem Fall nicht die Ritmo 
05/03 Pumpe verwendet werden (Maximaldruck 10 bar). Die Einstellung des 
Reaktionsdruckes erfolgte über ein regelbares Überdruckventil am Reaktorausgang 
(Punkt 3). Von der Pumpe aus gelangte das Eduktgemisch in den Vorheizer, in dem 
es auf Reaktionstemperatur gebracht wurde (Punkt 4). Der Aufbau des Vorheizers ist 
baugleich mit dem Verdampfer der Gasphasenanlage. Anschließend gelangte das 
Gemisch in den Rohrreaktor (Punkt 5) welcher durch einen Warmluftofen (Punkt 6) 
auf Temperatur gehalten wurde. Der Reaktor bestand aus einem etwa 1 m langen, 
gewendelten Stahlrohr von 8 mm Durchmesser, welches mit Katalysatorkörnchen 
(0.71-1 mm) befüllt war. Nachdem das Produktgemisch den Reaktor verlassen hatte 
und auf Raumdruck entspannt worden ist, wurde es in der nachfolgenden Zone 
durch einen Huber ministat 240 CC Kryostaten auf – 20 °C abgekühlt (Punkt 7)  
 
 
Abbildung 83: Technische Zeichnung der Anlage[104] 
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5.4.3 Reaktivdestillation 
Bei der dritten realisierten kontinuierlichen Anlage handelte es sich um eine 
Reaktivdestillation, bei welcher die Edukte im Gegenstromprinzip durch ein  
Abbildung 84: Reaktivdestillation, realer Aufbau und technische Zeichnung [104] 
Katalysatorbett in einer Glockenbodenkolonne (5 theoretische Böden, ca. 1 m Länge) 
geleitet wurden. Zur besseren Übersichtlichkeit wurden neben dem Foto die 
wichtigen Bauteile in Abbildung 84 noch einmal skizziert und in Abbildung 85 ist das 
Fließbild der Anlage dargestellt. Hierbei wurde das Methanol als Leichtsieder 
zunächst über eine Telab Mikrodosierpumpe BF 408 (Punkt 1) in einen Verdampfer 
geleitet. Bei dem Verdampfer handelte es sich um ein 6 m langes, gewendeltes 
Stahlrohr von 8 mm Durchmesser, das in einem Warmluftofen (Punkt 2) durch einen 
Eurothermregler auf Temperatur gehalten wurde (Punkt 3). Das gasförmige Methanol 
wurde dann am unteren Ende der Glockenbodenkolonne (Punkt 4) eingespeist und 
durch die fünf auf den Glockenböden übereinander aufgeschichteten 
Katalysatorbetten (Punkt 5) geleitet. Am Kopf der Kolonne wird das Produktgemisch 
dann an einem Kolonnenkopf auskondensiert (Punkt 6) und in einem Tropftrichter 
gesammelt (Punkt 7). Das hochsiedende PC hingegen wurde über eine zweite Telab 
Mikrodosierpumpe (Punkt 8) in flüssiger Form am oberen Ende der 
Glockenbodenkolonne eingespeist (Punkt 9). Nachdem es langsam durch die fünf 
  
 
 
 
 
 
 
Abbildung 85: Fließbild de
5. Experimenteller Teil 
 
Glockenböden abwärts gewan
Produkt nun in einem Rundko
(Punkt 10), welcher mit 
versehen wurde (Punkt 11). 
über einen Eurothermregler (P
eines Heizpilzes auf Tempera
Magnetrührer verhindert dabei 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
r Reaktivdestillation 
 
127 
dert ist, wird das 
lben gesammelt 
einem Überlauf 
Der Sumpf wird 
unkt 12) mithilfe 
tur gehalten. Ein 
Siedeverzüge. 
5. Experimenteller Teil 
 
 
128 
 
5.5 Analytik 
 
5.5.1 Gaschromatographie 
Die Charakterisierung des Reaktionsgemisches nach beendeter Reaktion erfolgte 
mittels gaschromatographischer Aufarbeitung. Dazu wurde die Reaktionslösung vom 
Katalysator abfiltriert und etwa 0.3 mL Reaktionslösung mit Aceton verdünnt und 
gaschromatographisch untersucht. Bei der Quantifizierung der einzelnen 
Komponenten wurde die Methode des internen Standards gewählt. Hierzu wurden 
zunächst Korrekturfaktoren der Edukte und Produkte in Bezug auf den Standard 
1,4-Dioxan bestimmt. 
Mithilfe der Korrekturfaktoren konnten die Peakflächen des Chromatogramms 
miteinander ins Verhältnis gesetzt werden und anhand der korrigierten Flächen 
Umsatz und Selektivität bestimmt werden. Natürlich kann die Selektivität nur die 
Nebenprodukte berücksichtigen, welche im Chromatogramm enthalten sind. Die GC- 
Methode ist in Tabelle 8 näher erläutert. 
Tabelle 8: GC-Methode 
Gerät 
Gerätename HP 6890 Plus 
Temperaturprogamm 40-250 °C, 10 min iso, 10 °C/min, 10 min iso 
Einspritzmenge 1.0 µL 
  
Säule 
Säulenname DB 23; 60 m; J&W US 1308015H 
Säulendruck 0.8 bar 
Säulenfluss 1.5 mL/min 
Mode Const. Pressure 
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Injektor 
Temperatur 250 °C 
Trägergas Stickstoff 
Druck Trägergas 0.8 bar 
Total Flow 46 mL/min 
Split Ratio 29 : 1 
Split Flow 42.8 mL/min 
  
Detektor 
Detektortyp FID 
Temperatur 250 °C 
H2 Flow 40 mL/min 
Air Flow 450 mL/min 
Make up Flow 45 mL N2/min 
  
Korrekturfaktoren 
Methanol 1.21 
Dimethylcarbonat 2.03 
Propylenglykol 1.17 
Propylencarbonat 1.10 
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Die Berechnung des Umsatzes und der Selektivität erfolgten über die Bestimmung 
der Peakflächen der gaschromatographischen Analyse. Zuerst wurde die 
Probenlösung mit Dioxan als Standard versehen. Bezogen auf diesen Standard 
besaßen die einzelnen Probenbestandteile die Korrekturfaktoren, welche in Tabelle 8 
beschrieben sind, wobei der Korrekturfaktor der Zwischen- und Nebenprodukte auf 1 
festgelegt wurde. 
Unter Einbeziehung dieser Korrekturfaktoren konnten die einzelnen Peakflächen mit 
ihren jeweiligen Massen ins Verhältnis gesetzt werden. 
Als nächstes wurde die Fläche des Propylencarbonatpeaks der Ausgangslösung 
nach folgender Formel berechnet. 
PC
PC PCVorher PC PCNachher DMC DMC NP NP
DMC
MKF A KF A KF A KF A
M
⋅ = ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅
 
     Pr
A Peakfläche
KF Korrekturfaktor
PC opylencarbonat
DMC Dimethylcarbonat
NP Nebenprodukte
=
=
=
=
=
 
Der Umsatz berechnete sich danach aus dem Verhältnis der 
Propylencarbonatflächen vor und nach der Reaktion. 
1 PCNachher
PCVorher
AUmsatz
A
= −  
Die Selektivität wurde schließlich aus dem Verhältnis der Peakflächen des jeweiligen 
Produktes und der Zwischen- und Nebenprodukte gebildet. 
DMC DMC
DMC DMC NP NP
KF ASelektivität
KF A KF A
⋅
=
⋅ + ⋅
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5.5.2 Gaschromatographie - Massenspektrometrie (GC-MS) 
Die Überprüfung der einzelnen Fraktionen der Gaschromatographie wurde über ein 
hinter die Gaschromatographie geschaltetes Massenspektrometer vorgenommen. 
Dabei wurden die Proben mit den folgenden Parametern gemessen und mithilfe der 
NIST Software ausgewertet. Die Gerätedaten sind in Tabelle 9 aufgeführt. 
Tabelle 9: GC-MS-Methode 
Gerät 
Gerätename Varian 3400 CX / Varian Saturn 
Ionisation EI (70 eV) 
Säule 50 m FFAP 
Scan Range 1-3000 
Time Range 0-50 min 
 
5.5.3 Röntgenpulverdiffraktometrie (XRD) 
 
Die Röntgendiffraktogramme wurden mit einem Pulverdiffraktometer der Marke 
Siemens D 5000 gemessen. Das verwendete Anodenmaterial war Kupfer mit einem 
Nickelfilter und die benutzten Linien CuKα1(154,0598 pm), CuKα2(154,4426 pm) und 
sowie die gemittelte CuKα (154,1876 pm). (Tab. 12). 
Tabelle 10: Gerätedaten XRD 
 
 
 
 
 
XRD 
Gerät Siemens D 500 
Filter  Ni 
Goniometerradius 217.5 mm 
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Die Messungen wurden im 2t Bereich von 3-90° mit einer Schrittweite von 0.02° und 
einer Messzeit von 1 s aufgenommen. Die aufgenommen Reflexe wurden 
anschließend mit den Musterreflexen der Joint Committee on Powder Diffraction 
Standards (JCPDS)-Datenbank [105] abgeglichen und den einzelnen Phasen 
zugeordnet. 
 
 
5.5.4 Induktiv gekoppeltes Plasma (ICP–OES) 
 
Es wurden 6 mL der Reaktionslösung durch einen Spritzenfilter gegeben und die 
Lösung über Nacht im Abzug stehen gelassen, um sie einzuengen. Dann wurde 
5 mL konzentrierte Salzsäure und 5 mL VE-Wasser hinzugefügt und abfiltriert. Die 
Proben wurden dann mit einem Spectro-Flame D gemessen. 
 
 
5.5.5 Thermogravimetrie (TG) 
 
Die Proben wurden mithilfe eines Netzsch STA 409C mit Al2O3 als Referenz 
gemessen. Die Untersuchung startete bei RT und lief bis 1110 °C bei einer 
Aufheizrate von 2.0 K / min. 
 
 
5.5.6 Oberflächenbestimmung nach Brunauer, Emmett und Teller (BET) 
 
Die Untersuchung der Proben erfolgte mit einem Micrometics ASAP 2010. Zunächst 
wurden die Proben ausgeheizt und mit Helium das Totvolumen ermittelt. Dann 
wurden mit Stickstoff die Adsorptions- und Desorptionsisothermen bei 77 K 
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aufgenommen. Die Berechnung der Oberfläche erfolgte nach der BET Gleichung von 
Brunauer, Emmett und Teller in dem Partialdruckbereich p/p0 von 0.05-0.25. Die 
Berechnung der Mikroporenoberfläche und des Mikroporenvolumens erfolgte nach 
der MP Methode von Mikhail, Brunauer und Bodar für Poren im Bereich 0.2 bis 2 nm. 
Die Berechnung der Mesoporenoberfläche, des Mesoporenvolumen und der 
Verteilung des Porendurchmessers erfolgte nach dem BJH Modell von Barret, Joyner 
und Halenda für Poren im Bereich 2 bis 100 nm. 
 
 
5.5.7 Temperatur programmierte Desorption (TPD) 
 
Die Messung wurde mit CO2 als Sondenmolekül mit der TPD 1100 Apparatur der 
Firma Thermodefinition durchgeführt. Hierzu wurden die Proben bei 300 °C im 
Stickstoffstrom ausgeheizt und anschließend bei 100 °C über eine Stunde mit CO2 
beladen, um Physisorption möglichst zu vermeiden. Danach wurde auf 150–200 °C 
aufgeheizt und mit Inertgas physisorbiertes CO2 entfernt. Daraufhin wurde das 
Temperaturprogramm gestartet und die Desorption von CO2 über die Zeit 
aufgenommen.  
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7. Anhang 
 
Tabelle 11: Legende zur Anhangstabelle 12 
Spalte Nr. Eintrag 
1 Versuchsnummer 
2 verwendeter Katalysator 
3 Temperatur /°C 
4 Reaktionszeit /min 
5 Batch: Einwaage PC /g Kontinuierlich: Volumenstrom /(g*h-1) 
6 mol MeOH / mol PC 
7 Einwaage Katalysator /g 
8 Umsatz 
9 Selektivität DMC /% 
10 Selektivität PG /% 
11 Ausbeute DMC /% 
12 Ausbeute PG /% 
 
Tabelle 12: Tabellarischer Anhang 
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 
MS-B1 90 - 90 120 5.75 8 - 4.2 60.8 51.3 2.6 2.2 
MS-B1 110 - 110 120 5.75 8 - 7.8 76.7 77.6 6.0 6.0 
MS-B4 130 - 130 120 5.75 8 - 14.9 87.2 85.7 13.0 12.8 
MS-B4 150 - 150 120 5.75 8 - 41.4 90.8 92.2 37.6 38.2 
MS-B15-170 - 170 120 5.75 8 - 57.8 91.8 92.6 53.1 53.5 
MS-B1 190 - 190 120 5.75 8 - 70.2 76.8 74.5 53.9 52.3 
MS-T7-130 TiO2 5% SO3 130 120 5.75 8 1.0 5.2 21.9 0.0 1.1 0.0 
MS-T8-130 TiO2 10% SO3 130 120 5.75 8 1.0 5.5 23.1 0.0 1.3 0.0 
MS-T9-130 
Al2O3 10% 
SO3 
130 120 5.75 8 1.0 7.1 35.9 0.0 2.6 0.0 
MS-T10-130 Al2O3 5% SO3 130 120 5.75 8 1.0 5.1 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-T11-130 SiO2 5% SO3 130 120 5.75 8 1.0 2.5 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-T12-130 SiO2 6% SO3 130 120 5.75 8 1.0 4.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
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MS-Z4-130 ZrO2 6% SO3 130 120 5.75 8 1.0 6.6 28.5 0.0 1.9 0.0 
MS-Z5-130 SiO2 2.5% Nb 130 120 5.75 8 1.0 2.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-Z6-130 
Al2O3/SiO2 
2.5% Nb 
130 120 5.75 8 1.0 5.7 24.3 47.5 1.4 2.7 
MS-H3-130 
H3[P(Mo3O1
0)4 
130 120 5.75 8 1.0 26.7 29.4 59.5 7.8 15.9 
MS-H6-130 
Cs2.4 H0.6 
PMo12O40 
130 120 5.75 8 1.0 8.3 13.7 0.0 1.1 0.0 
MS-H9-130 
Cs2.7 H0.3 
PMo12O40 
130 120 5.75 8 1.0 7.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-A18-130 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 53.1 94.9 20.1 50.4 10.7 
MS-A25-130 Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 40.2 90.5 12.5 36.4 5.0 
MS-A30-130 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 71.1 90.6 12.5 64.4 8.9 
MS-N6-130 Nafion SAC 13 130 120 5.75 8 1.0 40.5 91.4 94.4 37.0 38.2 
MS-A13-110 Amb. 70 110 120 5.75 8 1.0 26.7 88.5 0.0 23.6 0.0 
MS-A14-90 Amb. 70 90 120 5.75 8 1.0 15.7 77.2 0.0 12.1 0.0 
MS-A15-70 Amb. 70 70 120 5.75 8 1.0 7.9 61.2 0.0 4.8 0.0 
MS-A16-170 Amb. 70 170 120 5.75 8 1.0 97.6 81.6 20.9 79.6 20.4 
MS-A17-150 Amb. 70 150 120 5.75 8 1.0 87.2 91.8 16.9 80.1 14.8 
MS-A19-70 Amb. DT 70 120 5.75 8 1.0 8.0 44.8 0.0 3.6 0.0 
MS-A20-90 Amb. DT 90 120 5.75 8 1.0 15.0 60.0 0.0 9.0 0.0 
MS-A21-110 Amb. DT 110 120 5.75 8 1.0 28.3 81.4 0.0 23.0 0.0 
MS-A26-150 Amb. DT 150 120 5.75 8 1.0 72.7 90.9 25.3 66.1 18.4 
MS-A27-170 Amb. DT 170 120 5.75 8 1.0 98.1 74.6 28.7 73.2 28.2 
MS-A28-90 Amb. 39 wet 90 120 5.75 8 1.0 14.3 64.3 0.0 9.2 0.0 
MS-A29-110 Amb. 39 wet 110 120 5.75 8 1.0 30.8 85.5 0.0 26.4 0.0 
MS-A29s-70 Amb. 39 wet 70 120 5.75 8 1.0 8.6 53.3 0.0 4.6 0.0 
MS-A31-130 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 57.8 88.8 8.3 51.3 4.8 
MS-A32-130 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 70.5 88.3 15.0 62.2 10.6 
MS-A33-130 Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 59.2 87.3 11.0 51.7 6.5 
MS-A34-130 Amb. 70 130 60 5.75 8 1.0 43.4 81.6 0.0 35.4 0.0 
MS-A35-130 Amb. 39 wet 130 60 5.75 8 1.0 51.7 84.9 0.0 43.9 0.0 
MS-A36-130 Amb. DT 130 60 5.75 8 1.0 43.8 81.7 0.0 35.8 0.0 
MS-39-4:1 Amb. 39 wet 130 120 5.75 4 1.0 55.7 70.3 2.8 39.1 1.5 
MS-39-12:1 Amb. 39 wet 130 120 5.75 12 1.0 79.6 91.0 8.6 72.4 6.8 
MS-39-6:1 Amb. 39 wet 130 120 5.75 6 1.0 65.5 93.2 18.9 61.0 12.4 
MS-39-10:1 Amb. 39 wet 130 120 5.75 10 1.0 80.6 91.8 8.1 74.0 6.5 
MS-K1 Amb. 70 130 0 5.75 8 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-K2 Amb. 70 130 30 5.75 8 1.0 33.8 83.0 0.0 28.0 0.0 
MS-K3 Amb. 70 130 150 5.75 8 - 33.8 86.8 0.0 29.3 0.0 
MS-K4 Amb. DT 130 0 5.75 8 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-K5 Amb. DT 130 30 5.75 8 1.0 32.5 80.4 0.0 26.1 0.0 
MS-K6 Amb. DT 130 150 5.75 8 - 39.9 88.0 0.0 36.0 0.0 
MS-K7 Amb. 39 wet 130 0 5.75 8 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
MS-K8 Amb. 39 wet 130 30 5.75 8 1.0 39.6 68.9 0.0 27.3 0.0 
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MS-K9 Amb. 39 wet 130 150 5.75 8 - 38.8 86.5 0.0 33.6 0.0 
MS-R1-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 60.4 88.1 7.0 53.2 4.2 
MS-R2-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 42.2 80.4 36.2 33.9 15.3 
MS-R3-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 54.2 83.2 0.0 45.1 0.0 
MS-R4-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 46.8 85.3 0.0 39.9 0.0 
MS-R5-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 39.4 81.9 0.0 32.3 0.0 
MS-R6-70 Amb. 70 130 120 5.75 8 1.0 42.8 85.0 0.0 36.3 0.0 
MS-R1-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 61.4 89.3 0.0 54.8 0.0 
MS-R2-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 54.3 85.5 5.9 46.4 3.2 
MS-R3-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 49.3 80.1 0.0 37.1 0.0 
MS-R4-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 46.2 84.4 0.0 41.5 0.0 
MS-R5-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 38.8 81.6 0.0 31.7 0.0 
MS-R6-DT Amb. DT 130 120 5.75 8 1.0 44.1 84.7 0.0 37.3 0.0 
MS-R1-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 70.5 88.9 10.5 62.7 7.4 
MS-R2-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 63.0 89.3 12.6 56.2 7.9 
MS-R3-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 54.7 84.0 4.8 45.9 2.6 
MS-R4-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 55.9 86.5 0.0 48.4 0.0 
MS-R5-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 45.6 86.3 0.0 39.4 0.0 
MS-R6-39 Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 47.8 84.9 4.8 40.6 2.3 
MS-R-RR Amb. 39 wet 130 120 5.75 8 1.0 66.7 89.9 8.7 60.0 5.8 
AP7 CaO 120 120 5.75 8 1.0 23.4 99.9 98.7 23.1 23.1 
AP9 MgO 120 120 5.75 8 1.0 6.2 37.2 13.9 2.3 0.9 
AP13 K-MgO 120 120 5.75 8 1.0 49.3 100.0 100.0 49.3 49.3 
AP19 La2O3 900° 120 120 5.75 8 1.0 54.8 79.2 79.8 43.4 43.8 
AP21 - 120 120 5.75 8 1.0 21.0 95.7 95.0 20.1 20.0 
AP22 SnO 120 120 5.75 8 1.0 18.4 90.7 87.3 16.7 16.1 
AP23 ZnAl2O4 120 120 5.75 8 1.0 3.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP32 Zr(CO3)2 120 120 5.75 8 1.0 1.5 100.0 100.0 1.5 1.5 
AP35 Cs-Fau 120 120 5.75 8 1.0 12.1 100.0 100.0 12.1 12.1 
AP36 SnO2 120 120 5.75 8 1.0 18.6 100.0 100.0 18.6 18.6 
AP63 
50% La2O3-
Al2O3 
120 120 5.75 8 1.0 11.3 37.7 25.4 4.3 2.9 
AP69 
10% La2O3 
PSZ 
120 120 5.75 8 1.0 6.6 91.3 90.2 6.0 5.9 
AP135 La2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 41.4 78.3 76.2 32.4 31.6 
AP136 Pr2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 12.7 11.2 0.0 1.4 0.0 
AP137 Nd2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 12.8 12.1 5.5 1.6 0.7 
AP138 Y2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 17.6 36.1 29.6 6.4 5.2 
AP139 Sm2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 14.1 21.2 9.1 3.0 1.3 
AP140 Yb2Ti2O7 120 120 5.75 8 1.0 10.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP141 SrTiO3 120 120 5.75 8 1.0 17.4 36.4 22.5 6.3 3.9 
AP142 BaTiO3 120 120 5.75 8 1.0 13.7 18.4 5.0 2.5 0.7 
AP143 Sr2TiO4 120 120 5.75 8 1.0 51.4 86.1 84.0 44.2 43.2 
AP144 TiZn2O4 120 120 5.75 8 1.0 11.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP145 Li4Ti5O12 120 120 5.75 8 1.0 58.3 100.0 100.0 58.3 58.3 
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AP151 YAlO3 120 120 5.75 8 1.0 17.5 35.5 25.4 6.2 4.5 
AP152 Y4Al2O9 120 120 5.75 8 1.0 16.1 33.6 23.6 5.4 3.8 
AP153 Y3Al5O12 120 120 5.75 8 1.0 6.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP154 LaAl2O3 120 120 5.75 8 1.0 8.8 36.6 27.1 3.2 2.4 
AP156 PrAlO3 120 120 5.75 8 1.0 12.9 19.1 8.9 2.5 1.1 
AP157 NdAlO3 120 120 5.75 8 1.0 10.3 43.5 31.7 4.5 3.3 
AP158 SmAlO3 120 120 5.75 8 1.0 9.1 73.0 74.8 6.7 6.8 
AP159 Sm4Al2O9 120 120 5.75 8 1.0 7.2 60.1 66.5 4.3 4.8 
AP160 MgLaAl 120 120 5.75 8 1.0 13.9 28.3 35.3 3.7 4.6 
AP161 LiAl5O8 120 120 5.75 8 1.0 62.2 88.9 89.5 55.3 55.7 
AP162 YZr2O7 120 120 5.75 8 1.0 12.9 60.7 54.6 7.9 7.1 
AP163 LaZr2O7 120 120 5.75 8 1.0 35.2 87.0 85.8 30.6 30.2 
AP164 PrZr2O7 120 120 5.75 8 1.0 15.3 69.7 55.2 10.7 8.5 
AP165 NdZr2O7 120 120 5.75 8 1.0 15.6 55.1 30.0 8.6 4.7 
AP166 SmZr2O7 120 120 5.75 8 1.0 16.4 73.2 52.9 12.0 8.7 
CB9 - 120 60 10 4 - 6.0 92.0 92.4 5.5 5.5 
CB10 - 180 60 10 4 - 20.0 93.0 92.5 18.6 18.5 
CB11 - 160 60 10 4 - 15.8 95.3 94.8 15.1 15.0 
CB12 - 140 60 10 4 - 13.5 94.7 96.6 12.8 13.0 
CB21 Li/Al2O3 140 60 10 4 0.5 43.2 90.8 91.2 39.2 39.4 
CB22 Na/Al2O3 140 60 10 4 0.5 42.1 99.8 98.2 42.0 41.3 
CB24 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 39.1 96.5 97.6 37.7 38.2 
CB23 Mg/Al2O3 140 60 10 4 0.5 12.8 85.0 87.5 10.9 11.2 
CB82 Ba/Al2O3 140 60 10 4 0.5 14.5 37.5 40.4 5.4 5.9 
CB85 Ca/Al2O3 140 60 10 4 0.5 12.8 79.5 80.6 10.2 10.3 
CB47 Li/Al2O3 140 60 10 4 0.5 39.5 90.0 87.1 35.6 34.4 
CB70 Li/Al2O3 140 60 10 4 0.5 29.5 95.6 94.2 28.2 27.8 
CB71 Li/Al2O3 140 60 10 4 0.5 27.5 97.4 92.3 26.8 25.4 
CB96 Na/Al2O3 140 60 10 4 0.5 40.2 100.0 100.0 40.2 40.2 
CB110 Na/Al2O3 140 60 10 4 0.5 19.3 62.5 65.4 12.1 12.6 
CB98 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 38.5 98.7 97.6 38.0 37.6 
CB114 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 41.5 97.8 96.7 40.6 40.1 
CB121 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 40.2 96.8 96.8 38.9 38.9 
CB125 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 28.5 92.1 93.0 26.2 26.5 
CB127 K/Al2O3 140 60 10 4 0.5 18.7 97.6 96.5 18.3 18.0 
CB128 Li/PSZ 140 60 10 4 0.5 43.2 94.5 96.2 40.8 41.6 
CB129 Na/PSZ 140 60 10 4 0.5 38.5 96.7 91.2 37.2 35.1 
CB130 K/PSZ 140 60 10 4 0.5 40.9 95.1 95.2 38.9 38.9 
CB131 Mg/PSZ 140 60 10 4 0.5 41.8 92.3 93.2 38.6 39.0 
CB132 Ba/PSZ 140 60 10 4 0.5 8.9 35.6 36.5 3.2 3.2 
CB135 Li/PSZ 140 60 10 4 0.5 45.5 88.6 89.2 40.3 40.6 
CB136 Na/PSZ 140 60 10 4 0.5 25.3 78.2 77.9 19.8 19.7 
CB137 K/PSZ 140 60 10 4 0.5 7.2 0.0 0.0 0.0 0.0 
CB138 Mg/PSZ 140 60 10 4 0.5 20.8 21.2 22.5 4.4 4.7 
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CB140 Li/PSZ 140 60 10 4 0.5 18.5 60.0 58.9 11.1 10.9 
CB73 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 40.2 98.2 97.6 39.5 39.2 
CB74 Na/TiO2 140 60 10 4 0.5 40.0 97.8 98.2 39.1 39.3 
CB75 K/TiO2 140 60 10 4 0.5 41.2 97.2 96.4 40.0 39.7 
CB76 Mg/TiO2 140 60 10 4 0.5 11.1 62.1 61.3 6.9 6.8 
CB83 Ba/TIO2 140 60 10 4 0.5 24.8 81.2 82.6 20.1 20.5 
CB84 Ca/TiO2 140 60 10 4 0.5 22.1 78.4 80.0 17.3 17.7 
CB100 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 40.1 97.6 96.8 39.1 38.8 
CB104 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 39.8 96.8 96.9 38.5 38.6 
CB105 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 38.9 98.1 97.0 38.2 37.7 
CB106 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 46.0 89.8 88.0 41.3 40.5 
CB116 Li/TiO2 140 60 10 4 0.5 39.5 98.3 98.5 38.8 38.9 
CB93 Na/TiO2 140 60 10 4 0.5 38.9 99.1 97.9 38.5 38.1 
CB109 Na/TiO2 140 60 10 4 0.5 29.7 79.8 81.0 23.7 24.1 
CB95 K/TiO2 140 60 10 4 0.5 37.5 98.9 99.1 37.1 37.2 
CB112 K/TiO2 140 60 10 4 0.5 39.8 91.2 92.1 36.3 36.7 
CB123 K/TiO2 140 60 10 4 0.5 39.9 89.7 88.8 35.8 35.4 
CB133 K/TiO2 140 60 10 4 0.5 8.5 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP42A Amb. 26OH 40 5 10 4 1.0 27.9 100.0 100.0 27.9 27.9 
AP42B Amb. 26OH 40 60 10 4 1.0 60.4 100.0 100.0 60.4 60.4 
AP42C Amb. 26OH 40 120 10 4 1.0 63.2 100.0 100.0 63.2 63.2 
AP42D Amb. 26OH 40 180 10 4 1.0 63.7 100.0 100.0 63.7 63.7 
AP42E Amb. 26OH 40 240 10 4 1.0 64.2 100.0 100.0 64.2 64.2 
AP57A PA312L/OH 40 5 10 4 1.0 3.4 37.4 0.0 1.3 0.0 
AP57B PA312L/OH 40 60 10 4 1.0 29.5 85.4 81.0 25.2 23.9 
AP57C PA312L/OH 40 120 10 4 1.0 53.0 93.2 92.2 49.4 48.9 
AP57D PA312L/OH 40 180 10 4 1.0 63.7 96.3 95.9 61.3 61.1 
AP57E PA312L/OH 40 240 10 4 1.0 66.3 96.9 96.6 64.3 64.1 
AP58A 
DOW 
MSMP725A 
40 5 10 4 1.0 3.3 69.2 74.6 2.3 2.5 
AP58B 
DOW 
MSMP725A 
40 60 10 4 1.0 33.0 87.1 84.1 28.7 27.7 
AP58C 
DOW 
MSMP725A 
40 120 10 4 1.0 52.7 94.0 93.2 49.6 49.1 
AP58D 
DOW 
MSMP725A 
40 180 10 4 1.0 58.4 95.9 95.6 56.0 55.8 
AP58E 
DOW 
MSMP725A 
40 240 10 4 1.0 59.9 95.8 95.4 57.4 57.1 
AP59A 
DOW 
MARMSA 
40 5 10 4 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP59B 
DOW 
MARMSA 
40 60 10 4 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP59C 
DOW 
MARMSA 
40 120 10 4 1.0 1.9 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP59D 
DOW 
MARMSA 
40 180 10 4 1.0 4.4 0.0 0.0 0.0 0.0 
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AP59E 
DOW 
MARMSA 
40 240 10 4 1.0 8.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
APC61 PA312L/OH -10 300 30 4 15.0 55.8 88.6 86.8 49.4 48.4 
APC62 PA312L/OH -10 375 30 4 15.0 56.3 87.5 85.1 49.2 47.9 
APC63 PA312L/OH -10 1245 30 4 15.0 50.8 90.4 88.6 45.9 45.0 
APC64 PA312L/OH -5 1370 30 4 15.0 50.2 91.6 90.9 46.0 45.6 
APC65 PA312L/OH -5 1435 30 4 15.0 51.4 91.2 90.4 46.8 46.4 
APC66 PA312L/OH -5 1515 30 4 15.0 52.4 91.6 90.7 48.0 47.6 
APC67 PA312L/OH -5 1785 30 4 15.0 52.8 93.2 92.7 49.2 48.9 
APC68 PA312L/OH -5 2775 30 4 15.0 51.1 85.3 84.7 43.6 43.3 
APC69 PA312L/OH -5 2810 30 4 15.0 48.3 81.1 79.4 39.1 38.3 
APC70 PA312L/OH 0 2880 30 4 15.0 49.3 83.5 82.4 41.2 40.7 
APC71 PA312L/OH 0 2935 30 4 15.0 50.7 83.9 82.4 42.5 41.8 
APC72 PA312L/OH 0 3240 30 4 15.0 50.0 84.4 83.1 42.2 41.6 
APC73 PA312L/OH 0 4225 30 4 15.0 35.0 76.8 74.1 26.9 26.0 
APC74 PA312L/OH 0 4245 30 4 15.0 32.8 79.1 77.6 26.0 25.5 
APC75 PA312L/OH 5 4385 30 4 15.0 31.9 85.6 84.3 27.3 26.9 
APC76 PA312L/OH 5 4630 30 4 15.0 32.0 74.2 71.5 23.7 22.9 
APC77 PA312L/OH 5 4695 30 4 15.0 28.7 77.0 74.6 22.1 21.4 
APC78 PA312L/OH 5 5655 30 4 15.0 21.0 21.8 12.3 4.6 2.6 
APC79 PA312L/OH 5 5690 30 4 15.0 21.4 20.1 11.9 4.3 2.6 
APC80 PA312L/OH 10 5760 30 4 15.0 20.9 18.7 11.7 3.9 2.4 
APC81 PA312L/OH 10 5835 30 4 15.0 20.6 17.5 9.7 3.6 2.0 
APC82 PA312L/OH 10 6075 30 4 15.0 20.1 15.1 8.5 3.0 1.7 
APC83 PA312L/OH 10 6135 30 4 15.0 20.1 14.0 6.6 2.8 1.3 
AP108A PA312L/OH RT 0 21 4 1.5 9.0 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP108B PA312L/OH RT 10 21 4 1.5 11.3 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP108C PA312L/OH RT 30 21 4 1.5 10.7 9.4 0.0 1.0 0.0 
AP108D PA312L/OH RT 120 21 4 1.5 5.5 63.1 48.7 3.4 2.7 
AP108E PA312L/OH RT 220 21 4 1.5 8.4 50.5 37.4 4.3 3.2 
AP110A PA312L/OH RT 0 21 4 1.5 13.5 0.0 0.0 0.0 0.0 
AP110B PA312L/OH RT 15 21 4 1.5 12.6 20.6 6.0 2.6 0.8 
AP110C PA312L/OH RT 35 21 4 1.5 13.0 37.8 19.2 4.9 2.5 
AP110D PA312L/OH RT 50 21 4 1.5 11.5 51.4 34.7 5.9 4.0 
AP110E PA312L/OH RT 310 21 4 1.5 25.3 80.5 73.2 20.4 18.5 
AP112A PA312L/OH RT 0 21 4 1.5 3.6 60.0 35.0 2.2 1.3 
AP112B PA312L/OH RT 30 21 4 1.5 26.5 98.5 98.3 26.1 26.1 
AP112C PA312L/OH RT 65 21 4 1.5 42.1 97.1 96.8 40.9 40.8 
AP112D PA312L/OH RT 155 21 4 1.5 52.7 100.0 100.0 52.7 52.7 
AP112E PA312L/OH RT 290 21 4 1.5 55.0 100.0 100.0 55.0 55.0 
APC121 PA312L/OH -10 280 30 4 15.0 57.9 84.9 84.0 49.1 48.6 
APC122 PA312L/OH -10 1230 30 4 15.0 57.8 83.7 82.4 48.4 47.6 
APC123 PA312L/OH -10 1615 30 4 15.0 54.8 83.9 83.8 45.9 45.9 
APC124 PA312L/OH -10 2660 30 4 15.0 51.2 81.7 80.2 41.8 41.1 
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APC125 PA312L/OH -10 4110 30 4 15.0 45.9 73.2 71.1 33.6 32.6 
APC126 PA312L/OH -10 5560 30 4 15.0 37.2 60.0 55.0 22.3 20.4 
APG1 - 200 190 15 4 15.0 1.4 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG4 Li/TiO2 200 190 15 4 15.0 1.2 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG350-7 Li/TiO2 350 120 15 2 15.0 5.3 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG350-8 Li/TiO2 350 120 15 2 15.0 4.4 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG300-5 Li/TiO2 300 120 15 2 15.0 3.2 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG300-6 Li/TiO2 300 120 15 2 15.0 2.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG400-5 Li/TiO2 400 120 15 2 15.0 25.0 14.0 11.1 3.5 2.8 
APG400-6 Li/TiO2 400 120 15 2 15.0 10.6 10.2 6.4 1.1 0.7 
APG350-4 Li/TiO2 350 120 15 0.5 15.0 2.1 0.0 11.6 0.0 0.2 
APG350-6 Li/TiO2 350 120 15 0.5 15.0 7.1 6.3 4.1 0.4 0.3 
APG300-3 Li/TiO2 300 120 15 0.5 15.0 0.3 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG300-4 Li/TiO2 300 120 15 0.5 15.0 2.6 0.0 0.0 0.0 0.0 
APG400 Li/TiO2 400 120 15 0.5 15.0 28.8 12.5 7.6 3.6 2.2 
APG400-2 Li/TiO2 400 120 15 0.5 15.0 26.4 10.7 8.2 2.8 2.2 
APL120-Ti TiO2 120 120 15 4 15.0 6.3 10.0 0.0 0.6 0.0 
APL130-Ti TiO2 130 120 15 4 15.0 4.4 22.2 0.0 1.0 0.0 
APL140-Ti TiO2 140 120 15 4 15.0 7.8 19.8 19.3 1.5 1.5 
APL150-Ti TiO2 150 120 15 4 15.0 11.8 52.2 45.9 6.1 5.4 
APL160-Ti TiO2 160 120 15 4 15.0 16.1 65.5 62.2 10.6 10.0 
APL140-4 Li/TiO2 140 60 15 4 15.0 11.0 68.5 77.7 7.6 8.6 
APL140-5 Li/TiO2 140 115 15 4 15.0 20.1 85.3 83.2 17.2 16.7 
APL140-6 Li/TiO2 140 1200 15 4 15.0 39.6 100.0 100.0 39.6 39.6 
APL140-7 Li/TiO2 140 1320 15 4 15.0 36.1 100.0 100.0 36.1 36.1 
APL140-8 Li/TiO2 140 1380 15 4 15.0 33.5 98.9 99.0 33.2 33.2 
APL140-9 Li/TiO2 140 1440 15 4 15.0 40.5 100.0 100.0 40.5 40.5 
APL140-10 Li/TiO2 140 1540 15 4 15.0 35.5 100.0 100.0 35.5 35.5 
APL140-11 Li/TiO2 140 2580 15 4 15.0 35.0 100.0 100.0 35.0 35.0 
APL140-12 Li/TiO2 140 2760 15 4 15.0 33.9 100.0 100.0 33.9 33.9 
APL140-13 Li/TiO2 140 2955 15 4 15.0 34.4 100.0 100.0 34.4 34.4 
APL140-14 Li/TiO2 140 4060 15 4 15.0 31.6 100.0 100.0 31.6 31.6 
APL140-15 Li/TiO2 140 4155 15 4 15.0 34.4 100.0 100.0 34.4 34.4 
APL140-16 Li/TiO2 140 4290 15 4 15.0 34.0 100.0 100.0 34.0 34.0 
APL140-17 Li/TiO2 140 4380 15 4 15.0 33.0 100.0 100.0 33.0 33.0 
APL140-18 Li/TiO2 140 5460 15 4 15.0 32.6 100.0 100.0 32.6 32.6 
APL140-19 Li/TiO2 140 5520 15 4 15.0 31.0 100.0 100.0 31.0 31.0 
APL140-20 Li/TiO2 140 5640 15 4 15.0 33.1 100.0 100.0 33.1 33.1 
APL140-21 Li/TiO2 140 5820 15 4 15.0 32.6 98.2 98.2 32.0 32.0 
APL140-22 Li/TiO2 140 9780 15 4 15.0 27.3 100.0 100.0 27.3 27.3 
APL140-23 Li/TiO2 140 9840 15 4 15.0 27.6 100.0 100.0 27.6 27.6 
APL140-24 Li/TiO2 140 9960 15 4 15.0 26.4 100.0 100.0 26.4 26.4 
APL140-25 Li/TiO2 140 10080 15 4 15.0 26.2 100.0 100.0 26.2 26.2 
APL140-26 Li/TiO2 140 10140 15 4 15.0 25.4 100.0 100.0 25.4 25.4 
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APL140-27 Li/TiO2 140 11250 15 4 15.0 27.1 100.0 100.0 27.1 27.1 
APL140-28 Li/TiO2 140 11400 15 4 15.0 27.9 98.8 98.8 27.6 27.6 
APL140-29 Li/TiO2 140 11545 15 4 15.0 28.2 100.0 100.0 28.2 28.2 
APL140-30 Li/TiO2 140 11625 15 4 15.0 28.9 98.7 98.5 28.5 28.5 
APL140-31 Li/TiO2 140 11660 15 4 15.0 26.4 100.0 100.0 26.4 26.4 
APL140-32 Li/TiO2 140 12855 15 4 15.0 26.9 98.8 98.8 26.6 26.6 
APL140-33 Li/TiO2 140 13050 15 4 15.0 26.7 100.0 100.0 26.7 26.7 
APL140-34 Li/TiO2 140 14130 15 4 15.0 27.3 100.0 100.0 27.3 27.3 
APL140-35 Li/TiO2 140 14315 15 4 15.0 26.8 100.0 100.0 26.8 26.8 
APL140-36 Li/TiO2 140 14400 15 4 15.0 25.7 100.0 100.0 25.7 25.7 
APL140-37 Li/TiO2 140 15560 15 4 15.0 28.1 98.1 98.0 27.6 27.5 
APL140-38 Li/TiO2 140 15750 15 4 15.0 27.3 98.4 98.4 26.9 26.9 
APL140-39 Li/TiO2 140 15900 15 4 15.0 27.1 98.1 98.0 26.6 26.6 
APL140-40 Li/TiO2 140 19860 15 4 15.0 24.4 100.0 100.0 24.4 24.4 
APL140-41 Li/TiO2 140 20120 15 4 15.0 23.7 100.0 100.0 23.7 23.7 
APL140-50 Li/TiO2 140 120 15 2 15.0 23.9 82.3 81.0 19.6 19.3 
APL140-51 Li/TiO2 140 1290 15 2 15.0 19.4 83.9 83.8 16.3 16.3 
APL140-52 Li/TiO2 140 1525 15 2 15.0 19.4 83.5 83.0 16.2 16.1 
APL140-53 Li/TiO2 140 1630 15 2 15.0 17.9 94.1 93.7 16.9 16.8 
APL140-54 Li/TiO2 140 2705 15 2 15.0 16.3 88.3 87.5 14.4 14.3 
APL140-55 Li/TiO2 140 2970 15 2 15.0 15.9 90.8 90.1 14.4 14.3 
APL140-56 Li/TiO2 140 3075 15 2 15.0 15.0 91.0 90.5 13.6 13.6 
APL140-57 Li/TiO2 140 4140 15 2 15.0 19.4 75.4 74.3 14.6 14.4 
APL140-58 Li/TiO2 140 4490 15 2 15.0 13.9 100.0 100.0 13.9 13.9 
APL140-59 Li/TiO2 140 5580 15 2 15.0 15.1 79.9 78.6 12.1 11.9 
APL140-60 Li/TiO2 140 5640 15 2 15.0 15.3 90.3 89.6 13.8 13.7 
APL140-61 Li/TiO2 140 5840 15 2 15.0 14.0 91.4 90.7 12.8 12.7 
APL140-62 Li/TiO2 140 5920 15 2 15.0 18.2 58.2 59.1 10.6 10.8 
APL140-63 Li/TiO2 140 10115 15 2 15.0 9.5 100.0 100.0 9.5 9.5 
APL140-64 Li/TiO2 140 10215 15 2 15.0 10.5 90.3 90.3 9.5 9.5 
APL140-65 Li/TiO2 140 11385 15 2 15.0 9.3 96.5 96.7 8.9 8.9 
APL140-66 Li/TiO2 140 11730 15 2 15.0 9.6 96.2 96.3 9.2 9.2 
APL140-67 Li/TiO2 140 12895 15 2 15.0 13.1 71.0 69.3 9.3 9.0 
APL140-68 Li/TiO2 140 13190 15 2 15.0 11.7 85.6 86.0 10.0 10.1 
APL140-69 Li/TiO2 140 14565 15 2 15.0 18.2 46.3 44.2 8.4 8.0 
APL140-70 Li/TiO2 140 15960 15 2 15.0 12.4 61.4 60.4 7.6 7.5 
APL140-71 Li/TiO2 140 20030 15 2 15.0 10.6 83.0 83.5 8.8 8.8 
APL140-72 Li/TiO2 140 20435 15 2 15.0 8.9 93.0 92.8 8.2 8.2 
APL140-73 Li/TiO2 140 21660 15 2 15.0 8.3 92.9 92.9 7.7 7.7 
APL140-74 Li/TiO2 140 21795 15 2 15.0 7.9 90.3 90.4 7.1 7.1 
APL140-75 Li/TiO2 140 23010 15 2 15.0 9.0 92.8 92.4 8.3 8.3 
APL140-76 Li/TiO2 140 23235 15 2 15.0 9.6 92.8 92.2 8.9 8.8 
APL140-77 Li/TiO2 140 25000 15 2 15.0 7.9 93.1 93.8 7.4 7.4 
APL140-78 Li/TiO2 140 26175 15 2 15.0 4.9 89.9 89.8 4.4 4.4 
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APL140-79 Li/TiO2 140 30260 15 2 15.0 7.0 91.4 92.2 6.4 6.5 
APL140-80 Li/TiO2 140 30405 15 2 15.0 6.1 75.3 74.4 4.6 4.6 
APL140-81 Li/TiO2 140 31470 15 2 15.0 9.1 59.3 57.1 5.4 5.2 
APL150-1 Li/TiO2 150 31905 15 2 15.0 7.9 97.0 97.3 7.6 7.6 
APL150-2 Li/TiO2 150 32975 15 2 15.0 8.6 79.2 80.3 6.8 6.9 
APL150-3 Li/TiO2 150 33285 15 2 15.0 8.3 91.6 91.5 7.6 7.6 
APL150-4 Li/TiO2 150 34810 15 2 15.0 16.4 74.5 78.2 12.2 12.8 
APL150-5 Li/TiO2 150 35755 15 2 15.0 15.3 67.1 69.9 10.3 10.7 
APL150-6 Li/TiO2 150 36055 15 2 15.0 12.0 85.2 87.0 10.2 10.4 
APL150-7 Li/TiO2 150 36160 15 2 15.0 15.0 68.5 71.2 10.3 10.7 
APL150-8 Li/TiO2 150 40130 15 2 15.0 11.8 75.0 76.5 8.8 9.0 
APL150-9 Li/TiO2 150 41840 15 2 15.0 14.4 65.5 64.0 9.4 9.2 
APL160-7 Li/TiO2 160 41980 15 2 15.0 17.1 59.7 61.3 10.2 10.5 
APL160-8 Li/TiO2 160 43040 15 2 15.0 19.5 66.6 67.0 13.0 13.1 
APL160-9 Li/TiO2 160 43320 15 2 15.0 18.6 70.9 71.8 13.2 13.3 
APL160-10 Li/TiO2 160 44510 15 2 15.0 18.3 72.9 75.7 13.3 13.8 
APL160-11 Li/TiO2 160 44820 15 2 15.0 17.9 74.3 74.4 13.3 13.3 
APL160-12 Li/TiO2 160 46320 15 2 15.0 16.3 75.1 75.3 12.2 12.3 
APL160-13 Li/TiO2 160 50460 15 2 15.0 13.2 72.8 72.8 9.6 9.6 
APL160-14 Li/TiO2 160 50595 15 2 15.0 14.1 81.1 80.8 11.4 11.4 
APL160-15 Li/TiO2 160 52005 15 2 15.0 11.1 96.8 97.0 10.8 10.8 
APL160-16 Li/TiO2 160 53415 15 2 15.0 9.4 90.3 90.4 8.5 8.5 
APL140-82 Li/TiO2 140 240 15 2 15.0 4.4 93.2 93.8 4.1 4.1 
APL140-83 Li/TiO2 140 1240 15 2 15.0 15.4 61.8 54.6 9.5 8.4 
APL140-84 Li/TiO2 140 1655 15 2 15.0 11.3 75.8 69.7 8.6 7.9 
APL140-85 Li/TiO2 140 2810 15 2 15.0 12.5 61.3 58.6 7.6 7.3 
APL140-86 Li/TiO2 140 4415 15 2 15.0 12.0 57.6 51.1 6.9 6.1 
APL140-87 Li/TiO2 140 8660 15 2 15.0 9.2 61.9 57.2 5.7 5.2 
APL140-88 Li/TiO2 140 8835 15 2 15.0 12.7 61.2 54.5 7.8 6.9 
APL140-89 Li/TiO2 140 10135 15 2 15.0 12.4 65.1 58.1 8.1 7.2 
APL140-90 Li/TiO2 140 10260 15 2 15.0 9.9 56.5 58.3 5.6 5.8 
APL140-91 Li/TiO2 140 11475 15 2 15.0 13.2 43.5 44.2 5.7 5.8 
APL160-17 Li/TiO2 160 11750 15 2 15.0 17.8 56.8 61.2 10.1 10.9 
APL160-18 Li/TiO2 160 13175 15 2 15.0 16.2 65.3 68.7 10.6 11.1 
APL160-19 Li/TiO2 160 14460 15 2 15.0 16.6 68.1 71.5 11.3 11.9 
APL160-20 Li/TiO2 160 18765 15 2 15.0 14.9 72.3 74.9 10.8 11.2 
APL160-21 Li/TiO2 160 20455 15 2 15.0 14.6 76.4 78.5 11.1 11.4 
APL160-22 Li/TiO2 160 21810 15 2 15.0 12.6 94.6 95.1 11.9 12.0 
APL160-23 Li/TiO2 160 23250 15 2 15.0 12.3 97.4 97.5 12.0 12.0 
APL160-24 Li/TiO2 160 24670 15 2 15.0 11.9 96.8 97.3 11.5 11.6 
APL160-25 Li/TiO2 160 28610 10 2 15.0 11.6 97.8 98.1 11.4 11.4 
APL160-26 Li/TiO2 160 28675 10 2 15.0 16.0 77.4 80.0 12.4 12.8 
APL160-27 Li/TiO2 160 29020 10 2 15.0 17.7 74.5 77.8 13.2 13.7 
APL160-28 Li/TiO2 160 30050 10 2 15.0 19.9 66.7 70.9 13.3 14.1 
7. Anhang 
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APL170-1 Li/TiO2 170 30310 10 2 15.0 18.9 80.1 82.9 15.2 15.7 
APL170-2 Li/TiO2 170 30435 10 2 15.0 19.2 83.5 86.0 16.0 16.5 
APL170-3 Li/TiO2 170 31940 10 2 15.0 16.6 92.1 93.7 15.3 15.6 
APL170-4 Li/TiO2 170 33300 10 2 15.0 20.6 78.2 81.2 16.1 16.7 
APL170-5 Li/TiO2 170 37730 10 2 15.0 19.9 80.6 83.5 16.1 16.6 
APL170-6 Li/TiO2 170 39080 10 2 15.0 19.3 81.4 84.2 15.7 16.3 
APL170-7 Li/TiO2 170 40550 10 2 15.0 20.7 86.5 87.3 17.9 18.0 
APL170-8 Li/TiO2 170 41820 10 2 15.0 22.4 76.9 78.0 17.2 17.5 
APL170-9 Li/TiO2 170 43470 10 2 15.0 20.1 87.3 87.6 17.6 17.6 
APL170-10 Li/TiO2 170 49210 10 2 15.0 21.4 83.1 83.4 17.8 17.9 
APL170-12 Li/TiO2 170 51690 10 2 15.0 20.1 73.2 77.4 14.7 15.5 
APL170-13 Li/TiO2 170 51960 10 2 15.0 20.0 69.9 75.4 14.0 15.1 
APL170-14 Li/TiO2 170 52080 10 2 15.0 21.5 75.8 78.1 16.3 16.8 
APL170-15 Li/TiO2 170 53460 10 2 15.0 19.0 77.3 80.4 14.7 15.3 
APL170-16 Li/TiO2 170 54960 10 2 15.0 16.6 76.8 81.4 12.7 13.5 
APL170-17 Li/TiO2 170 59310 10 2 15.0 17.4 76.0 80.5 13.3 14.0 
APL170-18 Li/TiO2 170 60750 10 2 15.0 16.1 76.1 81.5 12.2 13.1 
APL170-19 Li/TiO2 170 62220 10 2 15.0 14.1 73.6 82.4 10.4 11.6 
APL170-20 Li/TiO2 170 63660 10 2 15.0 15.3 75.7 80.7 11.6 12.4 
APL170-21 Li/TiO2 170 65100 10 2 15.0 15.8 78.2 82.3 12.4 13.0 
APL170-22 Li/TiO2 170 69120 10 2 15.0 14.8 80.1 84.4 11.8 12.5 
APL170-23 Li/TiO2 170 70560 10 2 15.0 14.4 81.0 85.4 11.7 12.3 
APL170-24 Li/TiO2 170 71820 10 2 15.0 17.1 68.5 74.5 11.7 12.7 
APL170-25 Li/TiO2 170 72270 10 2 15.0 18.0 67.9 70.9 12.2 12.8 
APL170-26 Li/TiO2 170 75120 10 2 15.0 15.1 53.6 65.5 8.1 9.9 
APL170-27 Li/TiO2 170 83340 10 2 15.0 15.0 70.7 77.3 10.6 11.6 
APL170-28 Li/TiO2 170 85140 10 2 15.0 15.7 46.3 65.7 7.2 10.3 
APL170-29 Li/TiO2 170 89460 10 2 15.0 18.2 73.9 77.3 13.5 14.1 
APL170-30 Li/TiO2 170 90720 10 2 15.0 16.6 58.8 71.7 9.8 11.9 
APL170-31 Li/TiO2 170 92160 10 2 15.0 20.2 60.2 67.2 12.2 13.6 
APL170-32 Li/TiO2 170 93600 10 2 15.0 16.4 49.1 65.6 8.1 10.8 
APL170-33 Li/TiO2 170 95040 10 2 15.0 17.6 61.2 71.7 10.8 12.6 
APL170-34 Li/TiO2 170 99360 10 2 15.0 15.6 69.7 77.2 10.9 12.1 
APL170-35 Li/TiO2 170 100800 10 2 15.0 19.0 65.2 70.5 12.4 13.4 
APL170-36 Li/TiO2 170 102240 10 2 15.0 19.3 59.1 67.0 11.4 12.9 
APL170-37 Li/TiO2 170 103680 10 2 15.0 14.7 74.3 80.4 10.9 11.8 
APL170-39 Li/TiO2 170 105360 10 2 15.0 23.2 65.4 74.6 15.2 17.3 
APL170-40 Li/TiO2 170 109660 10 2 15.0 21.6 81.2 84.6 17.5 18.3 
APL170-41 Li/TiO2 170 111060 10 2 15.0 19.6 76.3 82.3 14.9 16.1 
APL170-50 Li/TiO2 170 1440 10 2 15.0 30.6 80.8 79.0 24.7 24.1 
APL170-51 Li/TiO2 170 2880 10 2 15.0 28.6 81.7 80.4 23.3 23.0 
APL170-52 Li/TiO2 170 10080 10 2 15.0 26.6 83.8 82.0 22.3 21.8 
APL170-53 Li/TiO2 170 11520 10 2 15.0 25.0 87.4 86.4 21.8 21.6 
APL170-54 Li/TiO2 170 12960 10 2 15.0 25.4 77.9 76.0 19.8 19.3 
7. Anhang 
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APL170-55 Li/TiO2 170 14400 10 2 15.0 26.4 88.3 87.3 23.3 23.1 
APL170-56 Li/TiO2 170 23040 10 2 15.0 26.5 86.9 85.7 23.0 22.7 
APL170-57 Li/TiO2 170 24480 10 2 15.0 27.2 88.5 87.5 24.1 23.8 
APL170-58 Li/TiO2 170 27360 10 2 15.0 26.6 90.2 89.2 24.0 23.7 
APL170-59 Li/TiO2 170 31680 10 2 15.0 31.0 81.3 79.7 25.2 24.7 
APL170-60 Li/TiO2 170 33120 10 2 15.0 19.7 93.7 93.0 18.5 18.3 
APL170-61 Li/TiO2 170 40320 10 2 15.0 25.4 91.5 90.7 23.3 23.1 
APL170-62 Li/TiO2 170 41760 10 2 15.0 25.0 88.5 86.7 22.1 21.7 
APL170-63 Li/TiO2 170 43200 10 2 15.0 23.0 90.7 89.5 20.9 20.6 
APRK1 - 
260/1
70 
300 
30/3
0 
3 21.0 
0.7 68.6 72.0 0.5 0.5 
APRS1 - 
260/1
70 
300 
30/3
0 
3 21.0 
APRK5 Li/TiO2 
260/1
70 
300 
30/3
0 
3 21.0 
22.6 79.1 84.3 17.9 19.1 
APRS5 Li/TiO2 
260/1
70 
300 
30/3
0 
3 21.0 
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